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Dentro del campo de la Reacción Química Catalítica y de la Ingeniería Química,
es muy frecuente el oso de de símbolos, y dado el gran número y variedad de los mismos,
para evitar ambig~edades o confusiones, se especifica a continuación el sgniflcado de
todos os simboqos utilizados en este texto.
NOMENCLATURA
GHSV, (Gas Ilourlv Space Velocity). Velocidad Espacial, (h1).
~ CA,,, concentración del reactante A en el seno del fluido. (molÁt’>.
CNt,,. concentración dcl óxido nítrico en el seno del fluido,
(n~oljt)
CA,. concentración del reactante A en la superficie del catalizador,
<taol
CNI,, concentración del óxido nítrico en la superficie del catalizador
(moIN,) ½
K,, coeficiente de Transferencia de Materia entre el seno del
fluido y la superficie sólida del cautizador, (ms’).
8,,,, 8,, superficie externa de la partícula catalítica. (m2)
N~,W,,, flujo molar del reaclante A, (mol,stm’).
W, peso de catalizador, (g).
erío,,, caudal molar de óxido nítrico, <íaol~s>.
W¡FN,,o, tiempo espacial, (gsmol~
0<).
r.~0, velocidad de desaparición del óxido nítrico, (mol,.j’g’>.
~A velocidad de desaparición del reaclante A, (mol~s’g
t).
XNo, conversión molar de óxido nítrico.
C,t,, concentración molar de óxido nitrico (mol~j1).
CNN,, concentración molar de amoníaco (molNWl’).
C<>, concentración molar de oxígeno <mol,,,[’).
k, 1<, constante cinética de reacción. (ls1g1).
K,~, constante de adsorción del .5xido nítrico, (ImoI~41).
K,.a
3, constante de adsorción del amoníaco, (lmoI~~.j
1).
1Q
2, consíanle de adsorción del oxigeno, (tmolec’).
E,, energía de activación, <KJmol-’).
A.HNH,, entalpía de adsorción del amoníaco, (KJmoi’).
A,Ht,,, entalpía de adsorción del oxígeno, (Klnio¡’).
=11,entalpía de reacción, ([(imol’).
V1, velocidad lineal de paso de la mezcla gaseosa, (cnss 1)
a,,,, área superficial externa por unidad de nasa de catalizador, (m
tg1>.
q,, flujo noLa de calor desde el seno del fluido a la superficie del sólido.
T,, temperatura en el seno del fluido, <1<).
1’,, temocralura en la superficie del catalizador, 1K).
h, coeficiente de Transferencia de Calor entre el seno del fluido y la
partícula catalítica, (cal rn’sK’).
Cr, capacidad calorífica por unidad de masa del fluido, (cal gj.
G, velocidad másica del fluido, (14s ny2).
A,, área superficial por volumen de catalizador, (m1).
D,, coeficiente de cifusividad efectiva, (ms1),
De
5, coeficiente de dufusividad cfectiva dcl cotnponeníe A en el interior de
la partícula, (m5<).
V,. voluii~~n tIc partícula calalílica, (ni
3).
LETRAS GRIEGAS
a, ~, y, seiniordenes de reacción.
~, fracción de hueco del lecho catalítico.
e~, porosidad de la panícula catalítica.
o-, factor de constricción.
r, factor de tortuosidad.
1’, Módulo de Thiele.
,, factor de efectividad.
xi
NUMF.ROS ADIMENSIONALES
It, número de Nusselt.
Re, número de Reynolds.
Pr, número de Pt~ndtl.
Sh, número de Sherwood.
Sc, número de Scbmidt.
factor de Colburn-ChiltOn,
j,<, factor de Colbun,-Chilton para Transmisión de Calor.
1. INTRODUCCION
I.~ ln,roduccuíta
Desde sus orígenes, la actividad humana ha estado enfocada a obtener de la
naturaleza todo aquello que contribuyese a satisfacer sus necesidades inmediatas; cobijo,
vestido y alimento se obtenían con grandes esfuerzos para no sucumbir en un medio
natural agresivo con el honíbre,
Si al hombre del sigto XIX le hubiéramos advertido que la actividad humana que
se iniciaba con la revolución industrial, podría llegar a modificar las condiciones básicas
del ntedio ambiente global, nos habría tachado de ingenuos.
La capacidad digestiva del planeta tierra se percibía todavía como limitada, pan
absorber las alteraciones de la biosfera provocadas por el hombre.
t..as transformaciones naturales del medio y la consecuente contaminación cíe
origen natural superahan con creces la mínima incidencia imputable por el hombre. 131
reto ambiental tío se planteaba como superación del deterioro, sino como defensa del
hombre ante los fenómenos naturales.
1.. tnn’oducrión
A lo largo de este siglo, el hombre ha tomado conciencia de su poder de
intervención en las transformaciones del medio natural, del que ya no extrae únicamente
lo necesario, sino también lodo aquello que contribuye a aumentar su grado de bienestar.
El hombre comienza a utilizar los avances científicos y técnicos para acelerar la
transformación de los recursos naturales y obtener, con el mínimo esfuerzo, bienes <te
consumo y servicios que mejoren su calidad de vida.
Esta legítima aspiración tiene su cenit en la revolución industrial que sienta las
bases del desarrollo actual, pero como todo proceso acelerado sin control, puede caer en
la perverstón de su objetivo inicial y necestiar a posteriori profundas transformaciones
sociales para recqurltbrar la situación.
La obsesión por el desarrollo incontrolado, iniciado con la revolución industrial y
retomado en los auios cincuenta tras la segunda guerra mundial, ha conducido a la
aileración de los parámetros básicos que mantienen el equilibrio de la biosfera.
El aumento progresivo de las necesidades energéticas de los países desarrollados
y el etapleo de con,bustibles fósiles para la obtención de la energía requerida, ha llevado
consigo sin gran aumento en las cantidades de los productos nocivos emitidos a la
atmósfera, generándose problemas que amenazan la integridad dc la Naturaleza. El efecto
invernadero (1). la destrucción de la capa de ozono y las lluvias ácidas son claros
exponentes de ello.
Entre los distintos agentes contaminantes que afectan a la atmósfera terrestre, el
grupo intergubernamental sobre vigilancia de las Naciones Unidas, dictaminó a partir de
ciertos criterios, como contaminantes del aire las siguientes sustancias SO,,, panículas en
suspensión, NO,, ozono (O,), plomo, monóxido de carbono, anhídrido carbónico CO,,
hidrocarburos reactivos, y asbestos
Los óxidos de nitrógeno, principalmente el NO y el NO,, denominados
genéricamente NO, por su facilidad de transformación mutua en presencia del 0, dcl aire,
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son, junto con el SO,, uno de los agentes cotilaminantes más importantes de la atmósfera
terrestre y en especial de las áreas densamente pobladas o industriales.
Su elevada toxicidad se ve incrementada considerablemente cuando en el medio
ambiente existen además trazas de hidrocarburos, pues sometidos a las radiaciones solares
provocan la formación del denominado ‘smog fotoquímico» (2), fenómeno que ha dado
lugar a situaciones alarmantes en algunos centros urbanos densamente poblados, como
fueron los casos de los Angeles y Tokio (3>.
En el marca europeo, el mayor problema ecológico en el que intervienen los NO,
escn la denominada ‘lluvia ácida» (4),, (5), qtte está provocando la pérdida de
grandes niasas forestales y la muerte biológica de centenares de lagos (6), (~>~
Se considera que aproxtmadamente una tercera parte de Ja acidez de estas lluvias
se debe a los NO,,, mientras que los 2/3 restantes tienen su origen en las emisiones de SO,
(SL
Ante el reto que se le plantea, el hombre ha de reaccionar y utilizar su potencia de
inlervencion y de transformación de la realidad existente pata conseguir los paráníetros
aníbietíu,les más adecuados al desarrollo equilibrado de su habitat.
Y si este reto exigiera transformaciones sociales de importancia, deberá afrontarías
de igual forma que fue capaz de reaccionar en el pasado ante retos de igual o mayor
transcendencia, aso,niendo qtíe el hombre es un mero usufructuario de la tierra y tiene la
obligación de legarla a las generaciones venideras en iguales o mejores condiciones que
él las heredé (9>.
II- Imrr4ucnón
1,1.- CATALISIS Y MEDIO AMBIENTE.
La tecnología de catálisis ha demostrado ser un arma de gran utilidad en la liteha
contra la contaminación atmosférica, especialmente en la eliminación de los NO», pues
aporta soluciones eficaces, tanto para evitar su formación, como para transformarlos en
distancias mnocuas.
Así, los procesos de comótistión catalítica, permiten llevar a cabo la reacción dc
combustión a temperaturas sensiblemente más bajas que las obtenidas en una combustión
con llama, evitando así la formación de NO,,, según el mecanismo de Zcldovich (10).
Por otra parte, la gran efectividad demostrada por los cartuchos catalíticos, para
la descontaminación de los gases emitidos por los aulon,óviles y por os sistemas SCR
(Reducción Catalítica Selectiva) para la eliminación de los NO, emitidos por las grandes
plantas de cotnhustión, pernOte prever la implantación en Europa de estOs catalizadores
“anticontaminación, en un plazo relativamente corto, pues constituyen la solución ¡tuis
eficaz, tanto desde el punto de vista técnico como económico.
Entre los principales factores qt¡e han influido decisivatncnle en la implantación
técnica de estos procesos destaca el desarrollo le catalizadores de )iíí~O paralelo, síue
permiten disponer de unidades catalíticas cuyas caraetensticas fluidodinámicas apenas
alteran el funcionamiento del sistema donde se instalen.
1.. Introducción 5
1.2.- CATALIZADORES MONOLITICOS.
Entre los diferentes catalir.adores de flujo paralelo (placas, tubos, etc), los más
utilizados son los conformados en ‘estructuras unitarias que están atravesados
Ion gitudinaltnettte por canales paralelos’.
A este tipo de catalizadores sc les conoce con el nombre de ‘monolitos, aunque
también se utiliza la denominación de panal de abeja -honeycomb- por referencia a la
forma lísica de su estructura.
Esta nueva concepción en el diseño de catalizadores, constituye sin duda el
elenmenlo innovador más importante en la catálisis moderna de contacto gas-sólido. Sir
embargo, dadas las peculiaridades características de estos materiales, sus posiblet;
aplicaciones industriales pertnanecen en parte inexploradas.
El primer gran desarrollo de estos catalizadores se produce mediada la década de
los años setenta, en su aplicación para la descontaminación de los gases emitidos por los
autotnóviles, No obstante su primer uso como soporte catalítico fue realizado por Stopl<a
<III, y Johnson y col. (121; sus aplicaciones y especificaciones más importantes
desde el punto de vista comercial, fueron desarrolladas por Andersen y col. (13) para
decoloras los gases de salida de las plantas de ácido nítrico, y por Keith y col. (14)
para controlar las emisiones de los vehículos automóviles.
[Enel principio de la década de los años setenta, las emisiones de contaminantes, a
la biosfera producidas por los automóviles estimularon esfuerzos masivos para desarrollar
reactores catalíticos donde llevar a cabo la oxidación del monóxido de carbono y de los
hidrocarburos no quemados y la reducción simtmltAnea de los óxidos de nitrógeno.
El gran esfuerzo de esta década aceleró el desarrollo de los catalizadores
monolíticos de irma que, alrededor de 1975 la fabricación de automóvites introdujo en
smi equipamiento los convertidores catalíticos, que limitarían significativamente la emisión
de contaminantes a la atmósfera.
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El use generalizado de los monolitos en los catalizadores para automóviles, ha
promocionado esta novedad tratando de aplicarse a otros procesos industriales.
Hasta el momento el diseño de este tipo de reactores está poco evolucionado, y se
está intentando realizar un avance importante en este campo, dentro de la ingeniería de los
procesos catalíticos jIS>.
Como se ha indicado,los monolitos se preparan según una estructura de canales
paralelos. La sección transversal de estos canales pueden tener forma circular, hexagonal,
rectangular, triangular o sinusoidal. En la Figura 1.1 se muestran monolitos con diferentes
configuraciones, para cuyo d¡seño se consideran principalmente cuatro factores
Material utilizado.
- <leometrfa y dimensiones de la sección transversal.
Espesor de la pared.
Ceometría y dimensiones externas.
La definición de estas variables responde a la aplicación específica del monolito.
El número de canales (celdas) por unidad de superficie de la sección transversal,
generalmente está comprendido entre 1-1(M) celdascm’, con espesores de pared que vahan
entre 0.2 y 1.4 mm. En cuanto a las dimensiones externas se suelen preparar con
longitudes de 10150 col y diánsetros de 3-30 cm. La forma externa es preferiblemente
redonda ti ovalada cuando sc utilizan individualmente, y cuadrada o hexagonal etíando se
empaquetan pan formar lechos catalíticos de mayor tamaño,
Para su fabricación se han desarrollado diferentes técnicas de conforn,ación (15),
(16). Uno de los primeros métodos descritos en la bibliografía fue el de ‘noldeo’,
utilizado por Stopka (II); sin embargo los más utilizados en la actualidad son los de

























Figura 1.1.- Lección transversal de estructuras monollticas.
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Las diferencias fundamentales entre los catalizadores monolíticos y los catalizadores
con formas convencionales, cilindros ó esferas, vienen dadas por las propiedades relativas
a la pérdida de carga y Ja transferencia de materia y de calor.
En las- Figuras [.2 y 1.3 se muestra un análisis comparativo de la variación de la
superficie geométrica por unidad de volumen (Fig. 1.2) y de a pérdida de carga (Fig. 1.)),
que presentan los lechos de partículas esféricas y los monolitos respectivamente.
Según se puede apreciar, para tío valor dado de velocidad lineal de paso de los
gases a lo largo del reactor, la pérdida de carga producida por las estructuras es de dos
a tres órdenes de magnitud inferior a Jaque dan lugar los lechos de partíctilas esféricas con
análoga superficie geotuéirica por unidad de vol uínen (19).
Por tattto, en general la pérdida de carga de las estruestíras monolíticas es de dos
o tres órdenes de magnitud inferior que en lechos de particulas esféricas con diámetros dcl
mismo orden de magnitud que la anchura dcl canal del monolito (20).
Esta característica de los monolitos es por excelencia, la propiedad más importante
desde el punto de vista de diseño del reactor.
las imitaciones por transferencia de materia y calor en motiolitos son en general
menores que en reaclores de lecho fijo ‘orinados por íaruículas esféricas convencionales
(21). Ahora bien, la dificultad que presentan los fluidos para mezciarse, una ve,
que han penetrado en mm canal, exige que los gases estén perfectamente mezclados y bien
distribuidos, antes de alcanzar el catalizador monolítico.
Respecto a la transmisión de calor, dada la baja condsíctNidad térmica de los
materiales cerámicas que constituyen la base de la estructura monolítica, se puede
considerar que se comportan como sistemas adiabáticos.
En resumen se puede decir que las caractet-isticas más singulares de los reactores
que contienen los catalizadores monolíticos o de panal de abeja pueden concretarse en los
siguientes pontos
- El paso de los gases a su través sc produce con una pérdida de carga muy
pequeña.
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Diámetro • mm n de celdas-cm’2
Figura 1.2. -Influencia de la superficie geométrica con
catalizadores en forma de esferas y de estructuras
monolíticas -
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Figura 1.3.— comparación de ita pérdida de carqa obtenida
con cataLizadores en forma de esferas y con monolitos.
1.- tnnodna-cmon lo
- El catalizador presenta una gran superficie geométrica por unidad de peso o
volumen.
El flujo de gases es muy uniforme con bajos valores de dispersión axial.
Se comportan como sistemas casi adiabáticos por ser muy reducida la transmisión
de calor radial.
- Evitan prácticamente las limitaciones causadas por fenómenos de difusión interna,
debido al pequeño espesor de las paredes de la estructura del catalizador-monolito,
- Evitan o reducen los problemas causados por taponamnientos o por formación de
canales preferentes.
Entre los principales procesos donde se han aplicado las estructuras tnono!íticas
pueden ntencionarsc los siguientes tipos de reacciones:
1) Metanación, (22) (23).
2> ihdrogenoc,ón y deshidrogenoción.
2a) Reocciones en fose liquido, (24)
21,) Reacciones cm fase gas, (25).
3) I-Iidrt;trata,niento, (26).
4) Reacciones hioqt¿írnicas, (27) (28).
5) Reaccií,nús elecíroquínuico.s, (291.
6) Oxidación, (30).
7) E’on¡tustidn catalítico, (31).
8) Reducción fatolídca Selectiva de trazos de óxidos de nitrógeno, (32).
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1.3.- SISTEMAS DE REDIJCCIONCATALITICA SELECTIVADE NO».
Cuando sc empJ~ NH3 como agente reducto,, en presencia de un catalizador
apropiado y a temperaturas entre 200»C y 500»C, ¿ste reacciona selectivamente con los
NO» incluso en presencia de oxigeno, para dar N, y H20, según se muestra en la Figura
1.4.
Estos sistemas se conocen como Procesos SCR (Selective Catalytic Reduction) y
en los últitnos años han experimentado un auge extraordinario, pues permiten eliminar
eficaz y económicamente los NO» presentes en elluentes industriales tanto de centrales
térmicas como de fábricas de ácido nítrico u otras fuentes fijas.
Para su desarrollo, han sido las empresas japonesas las que han dedicado mayor
<tención y esfuerzo. Así por ejemplo, la Mitsubishi Heavy Industries Lid. aplicó por
primera vez en 1977, a tecnología de SCR para el tratamiento de efluentes industriales de
grandes insíalaciones de combustión en una central térmica de 500 MW que empleaba gas
natural como combustible. En esta instalación, se utilizaron catalizadores granulados y
reactores convcncionales (33).
Con objeto de ampliar la aplicación de los sistemas SUR aJ tratamiento de gases
con paoiculas cml suspensión. a partir de 1978 se empezaron a tmíilizar catalizadores er.
lorn,a de placas o con estrucluras de canales paralelos (panal de abeja).
Giras empresas japonesas siguieron desarrollos semejantes; así, por ejemplo,
llabcock llimacbi y Kawasaki, casi con idéntica cronología, instalaron sus primeras
Lmnidades SCR en centrales térmicas de gas natural en 1978 y en centrales de carbón entre
1981 y 1982 (34).
Actualmente en Japón, las unidades SCR son operativas en centrales térmicas de
carbón que lotalizan una capacidad instalada de 6000 MW (35): en centrales de gas
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Figura 1.4.— Localización del catalizador monolltico en un
reactor sc?.
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Esta tecnología SCR se introduce en la REde Alemania a partir dc 1985 mediante
las oportunas licencias de las empresas japonesas, la aplicación a instalaciones de
diferentes características mejora distintos aspectos del proceso, especialmente la vida útil
y el coste del catalizador.
tEn marzo de 1987, estaban en operación seis unidades en la RE. de Alemania y
dos en Austria, en centrales térmicas de carbón con una capacidad total de 220<) MW
(37). En 1988. sc cubren ¡asia 13000 MW y al año siguiente, se Llega a los 28000
MW. tin 990, las unmdades SUR son operativas, asimismo, en Dinamarca y Holanda en
centrales térmicas que totalizan una capacidad instalada de unos 35000 MW (38).
TABlA 1,1.- (aracterfstica,t m4enerales
~39).





NO», ppm l50-4tM) 200-1200
Radio NO/NO2 lO: 1 10 :
<>2 - (% vol.) 1 —5 1 — 5
HO - <% vol.) II - l8 10-20
SO,, ppm 800- 1000 300- 3000
CO. - (% mol) lO- ¡5 lO- 15
Cenizas , nsgm
3. UN. 50-200 10000- 20000
CONDICIONES OPI3RACION
Presión , KPA ¡20 ¡20
Temperatura , U 300 - 350 350
Caudal, ah ~,UN. (100-500) x lo’ (1 - 20) x 10’
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La complejidad del sistema de depuración de los gases emitidos por las centrales
térmicas, varia en función de sus características, las cuales dependen, entre otros factores,
del tipo de combustible utilizado. Así, en Ja fabla l se muestra un resumen de las taismas.
Según a iocalizac:ón de la unidad SUR en el conjunto del sistema de deptmración
dc la planta, se pueden considerar las siguientes configur-aciottes, (Figura ¡.5)
1) Sistemas-Y-un c,-ttúmsst- l.a corriente de gas emitida directamentc desde la
caldera a )00’U-400»U puede sc.r tratada directatrente por la unidad SUR antes sIc qtmc l:ss
partículas y el SO. sean eli¡ninados. En esta posición el catalizador debe ser diseñado para
-esistir la abrasión y el taponamiento por las cenizas, Y tiene ¿0,110 scnta¡a que la
temperatura de los gases es la suficiente para llevar a cabo este tratamiento de depuración.
2) Sistemas ‘sin c,-’mmzas’. - En este caso la anidad de SUR está montada al final de
los precipitadores electrostÁticos y antes del proceso de desulluración de la contente
gaseosa. Los niveles reducidos de cenizas permiten el empleo de cata.lisadores con una
superficie geométrica mayor. Las calderas dc ~mtónutilizamí frecuentemente esta
colocación del sistema SUR.
» iSigcn,as dc tas de tv/a’, — En esta cnnfigmmración la unimíad SUR se ¿<duLa
después de la unidad de desulfuración del gas. justo antes de la salida de los cases por la
chimenea. En este caso es necesaria una considerable cantidad tic energía, para elevar la
temperatura de los gases al rango operativo de la unidad SUR,
En la Figura 1.6 se ¡nuestra un diagrama de flujo de una instalaciótí para el
tratamiento completo de los gases de salida de ¡¡na planta de combustión fija, donde el
sistema SCR es del tipo ‘con cenizas’.
Además de la unidad SUR, esta instalación consta de un cambiador de calor (CA).
en el que se enfrían los gases de salida de la unidad SUR y sc calienta el aire de entrada
a la caldera, un precipitador electrostático de partículas (PE), y tina ¡nidad dc














































CA Cambiador de calor Aire-Gas
SCR Unidad de reducción de NOx
-PE Precipitador electrostático ¡
UD Unidad de desulfuración
CG Cambiador de calor Gas-Gas
Figura 1,6.- Instalación para el tratamiento integral de gases
de combustión.
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Los principales problemas y las respectivas soluciones que se plantearon al
desarrollar estos sistemas SCR fueron
a) Envenenamiento del catalizador por el SO, presente en la corriente gaseosa
Cuando se emplean catalizadores soportados en AI,03, los SO» pueden reaccionar con el
soporte formando sulfato de aluminio, destruyendo de esta forma el catalizador.
Este problema se ha resuelto empleando catalizadores basados en TiO, o silicatos
naturales resistetttes al envenenamiento por SO,.
b) Taponamiento del cwalizador por el polvo y las panículas en suspensión
procedentes del carbó,, uuilizado.
La utilización de catalizadores con configuración convencional plantea dos graves
¡nconven¡entes. Por un lado, la pérdida de carga que se produce al pasar los gases a tratar
5 su través, una cúntral térmica de tamaño medio emite alrededor de 1000.000 m’•h ‘de
gases, y por otro, la contaminación o incluso taponamiento del lecho catalítico, provocado
por la acumulación de las partículas en suspensión.
La solución tecnológica adoptada mayoritariamente para resolver estos proble¡nas,
ha sido la utilización de reactores de flujo paralelo con catalizadores monolíticos.
c) Deposición de bisulfato antdnico sobre el catalizador a temperaturas inferiores
o las 300~C.- La formación de sales amónicas sc ve favorecida a temperaluras bajas y
presmones parciales de NH, altas, de forma que si la temperatura a la entrada del reactor
disminuye por debajo de 300»C se puede formar bisulfato amónico en el catalizador,
depositindose sobre él y desactivándolo.
Para evitar este problema es necesario mantener siempre la temperatura de entrada
por encima de dicho valor, empleando un sistema de by-pass que permita tomar gases
directamente desde la caldera de combustión.
d) Deposición de NHHS04 en el precalensador de aire.- Al disminuir la
temperatura de los gases por debajo de 250»C a la salida de la unidad SUR, aumenta
considerablemente el nesgo de formación de sales amónicas.
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Para esitar esto, es necesario regular adecuadamente la concentración de NI!, en
la entrada para conseguir qime la misma en la salida del reactor sea inferior a las 5 ppm.
e) F~,rntación de SO, a parrir de SO, - La presencia de SO2 y 0=en los gases que
se trata de descontaminar, exige controlar adecuadamente la composición del catalizador.
dado que el V,03 calaliza la oxidación del SO, a SO». Mor¡kawa y col. (40),
observaron que la adición de un lercer componente a los catalizadores de V,O4lTiO, como
óxidos de ger¡nanio. wolíramio, etc. - retardaban sensiblemente el proceso de oxidación del
SO. a SO».
1) Erosión del co,ali;od<¡r. o partir dc las cenizas y de los pa¡-rftidas en .orspensic$n
procedentes del carbón.- Este proceso lleva consigo la disminución de la vida útil del
catalizador, que sc ha estimado aproxitnadamente en 2-3 años para tas centrales de carbón.
frente a las 4-5 años para las de fuéloil o gas respectivamente. ¡Este problema se puede
¡r,inimizar o reducir, usando una velocidad de paso de los gases moderada y mejorando
tas propiedades mecánicas de los catalizadores empleados.
La mayor parle de los catalizadores que se ut¡lizan industrialmente, contienen como
componente principal óxido de vanadio, soportado sobre dióxido de titanio (4 [Y
Además, se suelen incluir en su composición otros óxidos, para n¡ejor-ar su actividad o
selectividad en el proceso (42).
Los monolitos suelen tener unas dimensiones exteriores de 15 x 15 cm con alturas
variables de basta 150 emn. Las celdas son generalmentede sección transversal cuadrada (43)
pues, en esta forma, la estructura presenta mayor resistencia mecánica que la forma
hexagonal y menos posibilidades de taponamientos que la forma triangular,
La longitud del lado de la sección transversal de las celdas, varia entre 3 y 7.5 mm,
siendo 4.2 mm el valor óptimo de compro¡niso entre superficie geométrica del catalizador
por unidad de volumen, y pérdida dc carga. Norrnalmcntc, os monolitos se empaquetan
en ¡narcos o cestos metálicos de un metro cúbico de volumen, situándose, de esta forma
en el reactor. Es práctica normal disponer el catalizador en 2 ó 3 lechos, dejando un
tercero o cuarto de resepa, como se aprecia en la Figura 1.4.
1.- Jntrndm,codn J9
Para tratar los elevados volúniexies de gas procedentes de éstas fuentes,
generalmente se requieren entre 1-1,5 nl’ de catalizador para cada megawatio generado de
energía eléctrica, siendo la velocidad espacial en condiciones normales de 2000- 70001v».
En estudios realizados recientemente en Alemania, los sistemas SUR incrementan
el coste de la electricidad alrededor de un 5%, mientras que mejoran la eliminación de los
NO, en un 80% (44).
la creciente sens¡bilización por parte de la opinión pública sobre la importancia de
la calidad del medio ambiente, se ha reflejado en un endurecimiento de la normativa
vigente sobre la calidad de! aire, Esta exigencia, junto a los elevados costes r~ueridos
para la ¡taplaniación de los sistemas de depuración actuales, obligan a una mejora en la
lccríología (le los sístemas de de.scot¡tumminación desarrollados hasta el momento.
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1.4.-OBJETIVOS.
En el presente trabajo se trata de desarrollar un procedimiento de fabricación de
catalizadores de flujo paralelo para la eliminación de los NO, emitidos por las grandes
plantas de cotubustión.
Asimismo, se pretende contribuir al conocin,iento de las posibles relaciones eníre
las propiedades físico-químicas de los sólidos utilizados como catalizadores y su
comportamiento en la reacción de ‘Reducción Catalítica Selectiva’ de los NO, con NR»,
en presencia de O~, proceso ‘SUR’, y profundizar cii el planteamiento de los soportes
matemáticos necesarios para efectuar los cambios de escala y diseñar los correspondientes
reactores catalíticos,
El sistema catalítico que se trata de desarrollar debe posecr las propiedades físicas
(presión de ruptura, resistencia a la abrasiónete. .1 y catalíticas (actividad y selectividad)
necesanas para poder llevar a cabo el proceso mencionado a escala industrial,
Teniendo en cuenta las características de los gases que deben ser depurados y las
exigencias de la normativa europea sobre las condiciones que deben cumplir dichas
emisiones, para que el catalizador que se pretende desarrollar pueda considerarse
aceptable, debe ser capaz de eliminar entre el SO y el 90 % de 10$ NO, emitidos, a
temperaturas comprendidas entre 300 y 400=, en presencia de SO?, siendo la
¿<‘neentración de NI!, a la salida del reactor míe 5 ppm.
El interés de estos objetivos, radica en que su consecución permitirá adquirir los
conocimientos necesarios para diseijar catalizadores que lleven a cabo la eliminación de
los óxidos de nitrógeno presentes en los gases de chimenea de las centrales térmicas,
dando así respuesta, a ono de los principales problemas de contaminación originados por
las fuentes fijas de emisión de NO,.
Además la consecución de estos objetivos supondrá un salto cualitativo importante
en el concepto actual de diseño de catalizadores, para cualquier tipo de proceso catalflico
en el que la pérdida de carga sea un factor importante a tener en cuenta, pues las ventajas
que ofrecen este tipo de catalizadores frente a los cilindros convencionales es muy
significativa.
II. TECNICAS EXPERIMENTALES
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lEn este capítulo se describen los materiales y métodos utilizados tanto para la
preparaciót de catalizadores empleados en este estudio, como para su caracterización
químico-física.
Asimismo, se hace una descripción detallada de los sistemas experimentales
utilizados en las niedidas de actividad catalitica en la reacción de la Reducción de NO, con
NI!1, en presencia de 0=.
Este capítulo se ha dividido en tres apartados:
1) Preparación de catalizadores.
2) Técnicas de caracterización.
3) Medidas de actividad catalítica.
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11.1.- PREPARACION DE CATALIZADORES.
Los catalizadores preparados en este estudio están constRuidos por óxidos de
titanio, vanadio y wolframio, junto con los agentes aglomeramites y lubricantes necesarios
para su perfecta compaclación y conformación.
Ante la posibilidad de preparar los catalizadores impregnando los óxidos de
vanadio, wolframio y titanio sobre un soporte previamente conformado, se han estudiado
catalizadores en los que la fase activa se ermcmmcníre distribuida uniformemente en toda la
¡nasa del sólido con el fin de aumentar así la vida del mismo, dado que estos sistemas
catalíticos seráis sometidos a unas condiciones de erosión relativamente importantes,
[1.1.1.- MATERIALES.
En la preparación de los catalizadores, se ,snplearon diferentes compuestos cotimo
precursores de los óxidos de titanio, vanadio y wolframio, junto con silicatos naturales y
ácido fosfórico como agentes aglomerantes. A continuación se describen las caractemslicas
le os diferentes materiales erumpleados.
11.1.1.1.- Precursores de los óxidos metálicos.
Como precursor del dióxido de titanio se ha seleccionado un gel hidratado de TiO1
que es un producto intermedio en la fabricación del TiQ, segtín el proceso del sulfato. Ifa
sido suministrado por Tioxide España (Huelva), y presenta las características descritas en
la Tabla II. 1.
la elección de esta pasta se realizó teniendo en cuenta los resultados de un estudio
previo de conformación (45).
Lista pasta se obtiene en el proceso de fabricación del TiO,, una vez realizada a
purificación de la ilmenita y la hidrólisis del sulfato de titanio, pero antes de añadir los
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agentes antiaglomeraníes propios de los procesos de fabricación del pigmento. La presencia
de estos compuestos explica en cierto modo, las dificultades observadas en la compactación
del TiO, en polvo, de las diferentes muestras de aflatan comerciales y la utilización
generalizada de precursores de TiO, (Ti(SO~),, TiCI» , etc> en las patentes que tratan sobre
la obtención de este tipo de catalizadores (46), (47), (48).
Por otro lado, conviene destacar que la pasta seleccionada es un producto
industrial, fácilmente disponible y de coste relativamente bajo.
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Sal de wolfnmio
• Wolframato amnónico pentahidratado




En la mayoria de los trabajos encontrados en la bibliografía (4’)), (SO), en
los que se estudia este tipo de sistemas catahticos, se analiza su comportamiento en brítia
de polvo sin aditivos; sin embarco, cuaa~dm se pretende prep:¡rar catali,adoíes de (V9,
WO,)/TiO, para ser utilizados en reactores industriales, es imprescindible incluir en su
composición, agentes aglotneraníes que proporcionen a los conformados de estos s6lidos,
las propiedades mecánicas necesanas.
Los agentes aglomerantes utilizados en este estudio son:
1) Ácido orrafo,sjiirieo, lIPO, de Riedel. de 85 % de riqueza, J’tn = ‘38 gtnoF’.
2) Sepiolita, Si»~Mg»0(OH)
4(l-LO).8l-l=Ode Tolsa SA., (Vallecas). Dado que la
sepiolita es un producto natural e cotro su composición puede vanar según smi origen, a
continuación se describen las características concretas dcl producto utilizado en este
estudio.
TABLA 11.2. - Propiedades Físicas de la Sépiolira 120 NF Tolsa,
Densidad aparente 600 ±2
IgL’)
Humedad 10.5 ±1,5 %
Absorción FORD agua 80-90 %
Superficie B.E.T. 183
¡ (utíg’i









Otros elementos 012 96
TABLA 11.4. - Dístr,bt¿ción Granulombrica de lo Sepial ita
/20 NF de flilsa.
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11.1.2.- Métodos de preparación.
Se han utilizado y estudiado distintos m¿todos de preparación, los cuáles se pueden
clasificar en función del tipo de aglomerante y de las etapas seguidas en el proceso de
fabricación.
a) ~
El mÑodo seguido en la preparación de este tipo de catalizadores ha consistido en
impregnar una disolución acuosa de metavanadato amónico y wolframaio amónico, sobre
el gel de dióxido de titanio hidratado descrito.
Posteriormente todo el conjunto se calienta concentrando la suspensión por
evaporación basta sequedad. El polvo obtenido se tamiza ( diámetro medio =025 mm,
mezclándose a continuación con una disolución acuosa de ácido fosfórico, hasta que la
masa posee una viscosidad del orden de 500000 cps.
La masa así obtenida constittmye la pasta precursora del catalizador, qime
posteriormente se extrtmye en forma de cilindros de 2 mm de diámetro medio. Los sólidos
obtenidos sc secan durante 12 horas a l00»U en una estufa, y se tratan a 500C dorattte
4l~ en atmósfera de aire.
b) Seniolita
.
Para preparar catalizadores, utilizando sepiolita como agente aglomerante se han
empleado tres métodos de preparación
- Método de evaporación.
Este método es análogo al realizado utilizando ácido fosfórico como aglomerante
y consiste en la impregnación de una disolución acuosa de metavanadato amónico y
wolframato amónico, sobre el gel de dióxido de titanio hidratado descrito,
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Posteriormente se concentra la suspensión por evaporación, hasta que el porcentaje
¡le agua en [a pasta es aproximadamente igual al peso de sepiolita que se añade para su
extrusión.
Esta masa se mezcla con la cantidad necesaria de sepiolita hasta conseguir una
buena homogeneización de la pasta precursora del catalizador, para realizar su extrusión
y postertor tralamiliento térmico.
2.- Método de sedimentación.
En los catalizadores preparados por este método, una vez impregnadas las sales de
metavanadato amónico y wolfraniato amónico sobre el gel de dióxido de titanio hidratado.
de la ¡¡‘isma forma que en los métodos anteriores, se procede 5 la sedi¡nentaeión de la
suspensión con el fin de eliminar el exceso de agtma existente en la mezcla.
En esta etapa de sedimentación se obtienen dos fases claramente diferenciadas
* una fase sobrenadante líquida, que se elimina,
y una fase sen,¡sólida, a la cual se le añade la cantidad correspondiente en peso
de sepiolita seca, mezclándose lodo hasta conseguir una perfecta hon~ogeneización de)
conjunto constituyente de la pasta precursora del catalizador. lEsta pasta se extn¡ye y se
Irala térmicamente para obtener tinalmente los catalizadores.
3.- Método Directo,
En los catalizadores preparados según este método se impregna el gel de dióxido
de titanio hidratado, con una disolución acuosa de sulfato de vamiadilo y wolframato
amónico; de n,anem que el volumen total de disolución utilizado es el adecuado para
preparar cl catalizador, sin necesidad de concentrar o sedimentar la suspensión, como en
los procedimientos anteriores.
De esta for¡na, la pasta de titanio, vanadio y wolframio obtenida se mezcla con la
cantidad necesaria de sepiolita seca, obteniéndose directamente la pasta precursora del
catalizador, la cuál se extruye y trata térmicamente para obtener los catalizadores
deseados,
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11.1.2.1.- Conformación del catalizador.
Iba vez que se ha preparado la pasta precursora de los catalizadores, por
cualquiera de los métodos anteriormente descritos, tal como se ha indicado, se someten
a un proceso de conformación por extrusión, y posterior tratamiento térmico, para lo cual
se secan durante 12 horas en una estola a 1 l{>C y se tratan en atmósfera de aire a 500U
durante 4 horas.
LI proceso se realiza en tmna ¡-atrusnru Bon,’tat utilizando diferentes hileras de forma
que los cstruidos pueden ser
- Cilind ros de 2 mm de diátaetro y 5 mm¡ ¡n de longitud.
- Estructuras rnn¡iolíticas de 21 canales cuya sección transversal se muestra en la
Figura 11.1,
Figura iii.- sección transversal de un monolito.
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11.2.- TECNICAS DE CARACTERIZACION.
Para el anMisss de la tnfluencma de las distintas variables de preparación de (os
catalizadores, se han llevado a cabo estudios de caracterización de los mismos utilizando
las siguientes técnicas
[12.1.- Dinamometría.
11.2.2.- l)ifracción de Rayos-X. (DRX)
1.2.3. lorosimetrla de Mercurit,.
11,2,4.- MicroscopIa Electrónica de Scaning. (MES)
[1.2.5 rspeclroscopía fotoelectrónica de Rayos-X, (XPS)
11.2.6.- EspectroscopIa de Infrarrojo, (FTIR)
11,2.7. - Análisis Termograviniétrico, (VG)
ll,28-Adsorción-Desorción de Nitrógeno: Superficie Específica, 13.E.T.
11.2.1.- Dinatuometría.
Se ha determinado la presión de ruptura (~~ro’i’ es decir, la resistencia a la rotura
por compresión de todos los catalizadores cilíndricos utilizados en este estudio mediante
un dír,wnót,,aw CHA TYLLON. Modelo L TetÉ
Para ello se tomaron 12 muestras de 5 mmii de longitud y se determiné, con el
dinamómetro indicado, la fuerza que es necesaria aplicar sobre cada muestra en posición
horizontal para provocar su rotura,
El valor de la P,. radial, expresado en Kgctn’, se ha obtenido calcttlando el
valor medio de las muestras analizadas.
11.2.2.- Difracción de Rayos-X.
Se han tratado de identificar las especies cristalinas existentes en los catalizadores
mediante la técnica de la Difracción de Rayos-X.
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Los difractogramas se realizaron sobre muestra en polvo, con un difractón~ezro
PHILLIPS PW 1730/lo con monocromnador de grafito, utilizando la radiación 1<, dcl
cobre, X 15418 A, a 40Kv y 40 mA.
Para el estudio del tipo de especies cristalinas presentes en los catalizadores se
realizaS sus barrido a una velocidad de barrido míe 2 grados por minuto, en el intervalo de
20comprendido entre 5 y 70 grados, siendo la “elocidad del registro de 1 cm¡nin ¡ -
11.2.3.- Porosirnetría de mercurio.
Los valores del volt¡men ocmmpadn por los poros de los catalizadores, así co,¡lo el
radio de los mismos, la distribución del tatnaiio de éstos, su volumen acumulado, a
superficie específica del sólido, la de,¡sidad de la partíc¡mla, etc; se determinaron por
intrusión de mercurio.
La experimentación se llevó a cabo en un porosñn¿w-o de penetroctút¡ de fl,crcmm,tn
MICROMERJTICCS ¡‘ORE SIZER 9305.
La muestra se desgasificó a temperatura atobiente y se sometió a presiones
crecientes hasta 20(~ atmósferas, intrt-xls¡ciéndose el mercurio hasta poros de radio n¡edio
aproximado de 37.5 A.
11.2.4.- Microscopia electrónica de Barrido, (SEN!) y Energía Dispersiva de
Rayos X, (EDX).
El aspecto general estructural de la superficie de los sólidos, así como el
[amallomedio de las panículas que constituyen los catalizadores, se ha llevado a cabo en
un Microscopio Electrónico de barrido ¡SI 05-130 <~ue lleva acoplado urs detector de SI/l.i
con ventana de Be de 7 ~mmpara el análisis de la energía dispersisa de rayos X (EDX), de
los elementos con nómero atómica superior al del sodio.
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Y para en el caso de estos catalizadores corresponde al análisis de los siguientes
elementos químicos : Ti, V, W, Si y Mg.
11.2.5.- Espectroscopia Fotoelectrónica de Rayos X, (XPS).
La espectroscopia fotoelectrónica de Rayos-X, fX-RAY PUOTOELECTRON
SPECTROSCOPY, XPS) se ha utilizado para conocer la naturaleza y al proporción relativa
..Ie los elementos existentes en la stmperíicie del catalizador.
t.os espectros fueron obtenidos con un espectrómetro LEYBOLD -1-IFRACUS LUS-JO
equipado con una fuente de rayos X con un ánodo de aluminio y de magnesio que opera
a 2 kV y lO oX.
lara cada uno de los espectros sc registraron los niveles O 2s. y 2p,~, Ti 2p,0, y
Si ~ barriendo en todos los casos regiones de energía de 20eV y realizando el otinsero
de nc¡mmtmlaciones necesario para obtener una buena relación señal/ruido.
11.2.6.- Espectroscopia Infrarroja con transformada de Fourier, (FTIR).
lEn los estudios realizados mediante esta técnica se utilizó un Espectrónw¡ro
lt~frarrcq¡~ de Tro,¡sfonnada ¡Le Fourier NICOLET modelo .5ZDX, con un rango espectral
de 4800-400 cm y una resolución de 2 y 4 cm’, El detector es de tipo DTGS con una
ventana dc KBr y una velocidad del espejo móvil del interferómetro de 032 cms
1.
Las muestras se obtuvieron siguiendo la técnica de preparación de pastillas con
bromtmro potisico, y una proporción del 10% del catalizador.
Las pastillas se elaboraron a una presión de It) toneladas, manteniendo ¿sta durante
2 nsir,uhss,
lis espectros se registraron entre 4000 y 400cm’tm, haciendo 100 barridos en cada
caso.
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11.2.7.- Atimilisis Terttiogravimétrico.
Las termogravimeír(as de los catalizadores se han realizado en un equipo PERKlN
ELMER, formado por una Microbalanza TGS-2, un programador de tetnperarura Systen¡
7/4, una estación de damos 36~ y una impresora de.tróflcos.
La sensibilidad del conjunto es dc 0.2 niicrogramos, y la Nrdida de peso se ofitiemie
directametite en porcenta~e de la muestra.
La combinación de la estación de datos y de la impresora de gráficos portn¡tc¡¡
obtener curvas diferenciales e integrales del análisis realizado.
Los ensayos se llevaron a cabo con un programa de le¡nperatmmras de 5 Á’m¡mm¡m -
desde temperatura ambiente hasta 700~C?, manteniéndoso contante dicha temperatura
durdnte 90 mnmnutes.
l1.2S.- Adsorción-Deserción de Nitrógeno.
La determinación de la superficie específica de los catalizadores estt¡diados se
realizó siguiendo el Método dc í?ru,mcmsrr. 1=mnmett y- Tt-Ite-r, IB. E, Y.>, por adsorción de
nitrógeno.
Las medidas de adsorción, se realizaron en t¡n MICROMERITICS 21(X) 1)
semiautomáiico a la temperatura de 77 K. Las muestras fueron sometidas previamente a
m¡n tratamiento de desgasiticación a 413 Kv l0~ Torr durante 18 It.
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11.3.- MEDIDAS DE ACTIVIDAD CATALíTICA.
En este apartado se describen los sistemas experimentales utilizados para el estudio
del comportamiento catalítico de los sólidos preparados en la Reducción Catalítica
Selectiva de los NO, con NIl,.
En primer lugar se ha diseñado, instalado y puesto a punto un sistema
experimental, en el que el reactor opera en régimen integral en condiciones de operación
semejantes a las existentes en los gases de salida de las chimeneas de las centrales
térmicas.
Para la realización del estudio cinético se utilizó otro sistema semejante, pero en
el que el reactor opera en régimen diferencial, el cual estaba instalado en el Department
of Chemical Engineering II - Chemical Center - Lund tlniversity (Sweden).
A contintmación se describen las características de ambas instalaciones.
[1.31.- Sistema experimental para reactores que operan en régimen integral.
En la Figura 11.2 se mt¡estra un esquema de la instalación utilizada para los ensayos
realizados en régimen integral,
Dicha instalación consta fundamentalmente de tres partes:
a) Sistema de alimentación de gases
1,) Reactor catalítico.
c) Sistema de análisis de gases.
a) SÑetna de alimentación de gases.
tos gases que se utilizaron para los ensayos experimentales realizados en los









Mezcla de nitrógeno dc alta pLmreza, 95 % y
NEI1, 594 en solumen.
* Monóxido de nitrógeno <NO):
Mezcla de nitrógeno de alta pureza, 90% y
NO, 10% en volumen.
Dióxido de azufre (50j
Mezcla de nitrógeno de alta pureza, QS % y
SO. - 5 % en vol mmmen,
Según se muestra en la Figura ¡1.2, el caudal de gas procedente de cada cilindro
se regula a través de un mtíanon-e,luctor y de una llave de aguja, y se mide tííedia¡ile u,t
rotámnetro,
A contirtuación, uit cada lítica, una llave de tres vías permni te que los di lerentes
gases pasen hacia el reactor, o vayan a ¡mi¡ medidor de caudal directo, donde puede
comnprobarse el caudal de cada uno de los gases :sliniemttados.
Las líneas de N,, O,, NO y SO, convergen en un mezclador (M), y la mezcla de
estos gases, mediante una llave de tres vías puede dirigirse hacia el reactor catalítico (R>
o macla el sisten-ma de análisis, donde se com-npn¡eha la concentración de NO, a la entrada
del reactor,
El amoníaco por su parte se alimenta directamente en el interior del reactor
catalítico, mezclándose con los óxidos de nitrógeno a tetoperaturas superiores a 200C,
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b) Reactor Carníñico.
Las medidas de actividad catalítica se realizaron en varios reactores tubulares de
lecho fijo que pueden acoplarse indistintamente en el sistema experimental.
Todos ellos están fabricados con vidrio Pyrex y sólo se diferencian en el diámetro
del tubo en la zona del lecho catalítico.
En la Figura 11,3 se muestra un esquema de dichos reactores> en la Tabla lis las
dimensiones de cada uno de ellos,
YAALÁ ¡1.5, - Dimensiones de los reactores,






En su parte superior va provisto de dos entradas, por las que se introducen
separadamnente la mezcla de gases (NO + SO, + O, + N, ), y el amoníaco.
Los gases se descargan por la parte inferior del reactor, pasando a los sistemas de
análisis correspondientes.
El lecho catalítico se coloca sobre una placa de vidrio poroso a una distancia
aproximada de 30 cm de la varilla donde entra el Nl-!, al reactor, con el fin de que los
gases reaccionaníes tengan tiempo suficiente para mezcíarse convenientemente.
En el interior del reactor, se encuentran tres varillas de 4 mm de diámetro externo,














Figura 11.3<’ Esquema del Reactor Catalítico Tubular.
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La presión a la entrada del reactor catalítico. se mantuvo constante en un valor
ligeramente superior a la presión atmosférica (900 tnmHg = 120 KPa), regulándose
mediante una válvula de aguja colocada a la salida del reactor, y midiéndose medianre un
Tranrduc,or de presión digitalGYCSATRON Serie 8~ Modelo 81128209, con el fin de
conseguir una buena reproducibilidad det sistetrsa operativo experimental.
Sistema de nedida y control de la temoeralura
.
LI reactor catalítico sc encuentra calefaclado exteriormente mediante un horno
dividido en tres zonas independieníes.
l,a temperatura de cada una de ellas se contraía mediante un regulador -
controlador provisto de un termopar que se introduce cmi el interior dcl reactor a mravés de
las varillas lateral e inferior respectivamente ( ver Uigura 113¾
La medida de la temperatura a lo largo del lecho catalítico se determina mediante
un termopar que se introduce por la varilla central y puede desplazarse por su mntermor
Los unnopares utilizados son de crónu-l-aim¡nmel, tipo 1<, dc THERMOCOAX serte
%76, modelo SKA <>5/5(2; loS indicadores dii leí¡spcratura son drgmeale’ dc - tNÁLOÚIC.
modelo AV 2572.
La parte superior del horno acída cotno precatetítador de los gases de reacción, cotí
objeto de ue la temperatura del espacio donde se inercIa cl NH, con los gases
reaccionaníes, sea superior a los 200~C para evitar la posible formuación de las sales
amónicas.
El horno de la parle inferior tiene como misíomt evitar que el lecho se enfrie con
el paso de la mezcla de gases, y mantener la ~,onade reacción a la ícmperassmra deseada.
c) Sistema de anólisis de gases.
La nacía de gases que sale del reaclor catalítico se divide en dos líneas para
realizar su análisis.
<a primera parte pasa a través dc un fifiro de partículas para ser analizado en un
Espectrógrafo IR de ABC. serie ¡3609. modelo 8V/35 de doble rango. O-4~ ppm y II-
400 ppm, y medir así la concentración de NH~
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La otra parte se dirige hacia la válvula de tres vías (ver Figura 11.2) para analizar
los NO (NO y NO1). pasando previamente por un filtro de H,PO, para eliminar el
amoníaco de la mezcla y evitar de este modo, tas posibles interferencias de este compuesto
en el análisis de los óxidos de nitrógeno.
El análisis de NO y NO, se llevó a cabo mediante un analizador de gases de
LUMINOX 201 A (BO.C.) donde se determina la concentración de NO y NO, por
quimil uminiscencsa.
Mediante los sistemas de análisis, se puede conocer la concentración de NO y de
NO,, a la entrada y a la salida del reactor catalítico, y además la concentración de NH,
a la salida del reactor, de forma continua y precisa.
Eventualmente se ha armajizado asimismo la presencia de N>O en los gases dc salida
por Espectroscopia IR no dispersiva, utilizando un MIRAN 14 de Autora.
Y para analizar el S0~. y el posible SO, formado a partir deja oxidación del SO,,
se ultiman un cromotógroft¡ de gases SHIMADZU CC-9A, conectado en paralelo con cl
equspo de análtsts
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11.3.2.- Sistema experimental para el reactor que opera en régimen
diferencial.
El sistema experimental utilizado para realizar los experimentos del estudio cinético
se muestra en la Figura 11.4,
En esencia dicho sistema es semejante al de la Figura 112, ahora bien presenta
ciertas diferencias santo en las características del reactor como en el sistema catatítico.
El reactor estÁ constituido por un tubo de acero inoxidable de 4.5 tnm de diámetro
inter,,o. Todo el sistema míe reacción se enctmenlra calefactado. y el reactor esta dentro de
un torno, Previamente a la entrada de los gases al reactor, éstos pasan por mmn
precalentador <a 130C) para evitar la formación de nitrito y nitrato amónicos (Sí).
El sistema de análisis consta de un analizador de óxidos de nitrógeno,
Chenñolwninox Beclanan Model 9S5 NO/NO, y un especrrón¡eíro de ‘nc-tas
QUADRIJPOLE MASS E.SPECTOMETER Pfe,ffer Bolzers. con el que se pmmcden analizar
todos los compuestos de la reacción : NO, NO,. N,O, NI-!,, 1-1,0, 02, N,, SO,.
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Fiqura IÁ.4.-’ Sistema experimental del reactor cue opera en
régimen diferencial -
III. RESULTADOS Y DISCUSION
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En este capitulo se exponen y analizan los resultados experimnentates más relevantes
de este trabajo de investigación.
Para mayor claridad en su presentación, se ha dividido en res apartados:
- -- Selección del catalizador óp¡iíno parsi la SCR de NO,.
2.- Estadio cinhico del catalizador seleccionado.
Y- lnfloermcia de lafonnafl.sica del caíouizador -
En el primero se estudia la influencia de tas variables de preparación del
catalizador, tanto sobre sus propiedades físicas, como sobre st, actividad catalítica,
El análisis det efecto que ejercen las diferentes variables de preparación ha
permitido diseñar un catalizador que reúne las características adecuadas pata llevar a cabo
indusírialmente la reacción de la Reducción Catalítica Selectiva de NO con NH, en
presencia de O>.
Con el catalizador seleccionado se ha realizado un estudio cinético en régimen
diferencial y se ha obtenido una ecuación de velocidad que reproduce satisfactoriamente
los resultados experimentales, en astsencia de limitaciones difusionales.
Finalmente se ha realizado un estudio de la influencia de la forma física del
catalizador, con cl fin de determinar el comportamiento del catalizador en condiciones
reales.
UI.I SELECCION DEL CATALIZADOR PARA LA
REDUCCION CATALíTICA SELECTIVA DE NO
Los catalizadores objeto de este estudio están basados fundanientalmente en óxidos
de titanio, vanadio y wolframio, junto con un agente aglomerante que les da las
propiedades físicas necesarias para poder ser utilizados industtialmente en el proceso de
eliminación selectiva de óxidos de nitrógeno emitidos por los sistemas de combustión de
estacionarios.
La elección de éstos óxidos metálicos para la preparación de los catalizadores, se
realizó tomando como base los trabajos de investigación anteriores realizados por Blanco
y col, (52). (45), donde se mostró que en este tipo de catalizadores la actividad
catalítica está intimamente relacionada con la distribución del óxido de vanadio en la
superficie del TiO> (53), (54), (55).
El empleo de! óxido de wolframio sc debe en parte a su acción endurecedora en el
sólido conformado, y por otro lado a que la presencia de óxidos de tungsteno cts la
composición del catalizador limita la capacidad oxidante del V20, para transformar el SO>
a SO, (56).
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Además de estos componentes básicos del catalizador, se han utilizado en st,
preparación diferentes tipos de aglomerantes que confieren al sólido las propiedades
adecuadas para su oso a escala industrial.
Ei, este apanado se recogen los resultados de los estudios realizados para la
oprimación del catalizador. Se ha dividido a su vez en tres subaparlados: emt el prmmero sc
ha tratado deseleccionar el tipoy proporción de aglonserante más adecuado, en el segundo
se ha intentado definir la composición química óptima del catalizador y linaltneotc en el
tercero, se ha tratado de optimar el procedimniento dc preparación de tal forma, que smm
fabricación industrial, pueda ser viable económicamente.
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111.-li.- SELECCION DEL TIPO DE AGLOMERANTE.
Cuando se pretende preparar catalizadores másicos de V,O,lTiO, para ser utilizados
industrialmente, la escasa consistencia del TiC), hace necesario incluir en su composición
agentes aglomerantes que proporcionen a los conformados, las propiedades mecánicas
adecuadas.
la inclusión de un agente aglomerante en este tipo de catalizadores puede modificar
la superficie dcl mismo, y por tanto, alterar significativamente su comportamsento, por lo
que resulta necesario analizar su efecto sobre las propiedades catalíticas en el proceso
estudiado.
Entre los distintos agentes aglomerantes útiles para preparar este tipo de
catalizadores, en un trabajo anterior se seleccioné el ácido fosfórico en disolución acuosa
(45), dado que fue el que dio lugar a mejores resultados tanto desde el punto de vista de
la actividad catalítica, como de las propiedades mecÁnicas que adquieren los conformados
de éstos sólidos,
El empleo de ácido fosfórico ha presentado serias dificultades para la preparación
de catalizadores monolíticos. Sin embargo, utilizando como agente aglomerante un silicato
natural. sepiolita, se ha conseguido exImir fácilmente la masa precursora del catalizador
en dicha forma física.
En este capíttmlo se presenta un estudio comparativo del efecto prodtmcido por ambos
aglomerantes, tanto sobre las propiedades físicas y químicas de los catalizadores
preparados, como sobre su comportamiento catalítico en la reacción objeto de este estudio.
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111.1.1.1.- Catalizadores preparados.
En este apartado se compara el efecto producido por la adición de ácido fosfórico
y de sepiolita, como agentes aglomerantes en este tipo de catalizadores. Para ello se han
preparado dos series de catalizadores.
La primen serie se ita denominado “SERlE 1>’, y consta de catalizadores en los
que, manteniendo constante una relación atómica Ti/Y 9, se ha variado la concentración
de H3P04, entre O y 14 molar. De esta forma, el contenido en fósforo presente en cada
uno de los catalizadores ha oscilado entre el O y el 22 % en peso. equivalenle a O y 50 $~
expresado como P20,,
En los catalizadores de la segunda serie, denominada “SERIE 5”, se ha tíantenido
también constante la relación Ti/Y 9, y se ha variado la proporción de sepiolita entre
el O y el 100 % en peso.
Todos los catalizadores de este estudio, tanto al emplear l-{3P0, ó sepiolita como
aglomerantes, se han preparado en forma de cilindros de 2 mm de diámetro, siguiendo el
método de preparación de evaporación, según se detalla en el apartado de preparación de
catalizadores dcl Capitulo II.
111.1,1.2.- Efecto del tipo de aglomerante sobre las propiedades físicas.
La acción endurecedora de los aglomerantes sc ha determinado midiendo la fuerza
necesaria para romper cilindros de 5 mm de longitud en cada uno de los catalizadores
preparados.
En las Figuras lIlIA y IB se representan los valores de la resistencia a la rotura
por compresión, expresada en kgcm (Presión de rotura radial), junto con los de área BET
para cada uno de los catalizadores de las series en estudio.
Itt. ¡ - - Sefrcd¿n dcl coIaIizador 47
En lineas generales se observa para ambas gráficas, que al aumentar la
concentración de aglomerante, se produce un aumento progresivo de la presión de ruptura
del catalizador, aumento que es más acusado en cl caso del H,P04 que en el de la
sepiolita.
Sin embargo, mientras que el ácido fosfórico provoca una calda continua de la
superftcie específica, la adición de sepiolita al sistema V,05 /TiO, lleva consigo un
aumento del área, alcanzando ésta un valor máximo cuando la proporción del silicato
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Figura liliA,— Efecto del % Pfl, sobre la Resistencia
Mecánica y la Superficie Específica.
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Además en la Figura III IB, se puede apreciar que al aumentar el contenido del
aglomerante por encima del 50%, se produce un aumento progresivo de la resistencia
mecánica de éstos sólidos, de forma que puede considerarse que dicha proporción de
sepiolila es la minima necesaria para que este silicato ejerza su función aglomerante en este
tipo de catalizadores, ya que según Rieharson, <57), los valores de la presión de
ruptura para catalizadores en forma de exImidos cilíndricos, suelen oscilar entre 1- lO
Kgctnm.
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Figura 111.10.- Efecto del % Sepicilita sobre la Resistencia
Mecánica y la Superficie Específica.
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111.1.1.3<. Efecto del tipo de aglomerante sobre la actividad catalítica.
‘se esíudtó el conaportamierto siC todos los catalizadores descritos anteriormente,
en la reacción -.íc la Reducción Catalítica Selectiva dc NO con NH3, en las siguientes
condic osr-s de operacton
TlLlt-t 1)! 1.- Condiciones de operación.
180(10 It
L
1 en~peratura Reacción 350eC
——.———-——— ----——-———————
(otnp<asmc món dc os gases ríe ah ,tentación INO)
V2Ñ2ce 2INRI ltfl~ ppm
Veleidad lineal. CN. 0,63 mns’
Caudal lomal. ‘IN.
3.0 Lmin
Presión total 120 XPa
En la -igura ltt.=se tnsmestran los resultados de la conversión cíe NO <% molar)
defitmida seÉón la ecuación (1]. en función del porcentaje de aglomerante utilizado en la
ureparat=ím=ttdc los calalizadores; expresado para la SERlES, co,no porcentaje de sepiolita
on peso, para la SERIE E, como porcentaje de P~O,.
entrada — mo) samíóa ~
¡NO) entrada II-]
El análisms comparalivo de las curvas de la conversión de NO de tos catalizadores
estudiados frente al porcentaje de aglomerante, se pueden realizar las siguientes
obserxactotmes.
xtn
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Figura 111.2.— Influencia del tipo y proporción do
aglomerante sobro la actividad catalítica.
Cuando la concentración de ócidofissjórlca expresada como porcentaje en peso de
P205, está comprendida entre O y 30 % en peso, la conversión de NO apenas yana ata
embargo, al aumentar la p:oporción de aglomerante por encima dcl 0 %, la rcsistencia
rnecinica del catalizador aumenta considerablemente, como se observa en la Figura 111.1 A,
producténdose urta caída brusca en la elitttinación del NO hasta valores de conversión
menores del 30% cuando el contenido en este aglomerante es del orden del 50%, como
~eobser-a en a Figura 1112.
En los catalizadores preparados con sroiollra, se observa que la actividad catalítica.
al contrario que con cl ácido fosfórico, se mantiene en valores aceptables hasta una
liii.- Selección óei a,aIiz,úur sí
proporción de este silicato próxima al 60% en peso, e incluso puede decirse que la
conversión autnenta ligeramente; sin embargo a partir del 70 % de sepiolita, la actividad
comienza a descender de fontia considerable.
Teniendo en cuenta que para obtener catalizadores con una resistencia mecánica
aceptable. es necesario neluir en la composición de estos catalizadores un porcentaje
mayor dcl 45 St en peso de sepiolita. para seleccionar el tipo y proporción óptimo de
aglomerante, es necesario adoptar irta solución de compromiso entre actividad catalítica
/tCS: Sieflu a tlecatttta.
111.1.1.4.- Estudios de caracterización. Modelos de compactación.
Sc ha realtrado un esitídio de caracterización con el que se ha tratado de explicar
el electo que ejerce coda tipo de aglomerante en el pieceso de eOtn~taCUctón, y su
influencia sobre las propiedades que se desean optimar: actis-idad catalítica y resistencia
mecánica.
Vn primer lugar se realizó un ortdtisis Ino<ológico de los catalizadores por
Micnísco~,ta iilúclróníca de Barrido (3PM), cuyos resultados más representativos se•
muestran en las Figuras 1 ll.3A, III-3B, III.Mt y 111.31=.
(tada una de las fotos sc ha dividido cts dos sectores, en la toitad izquierda se
ínt,estra el aspecto general de la superficie utilizando el factor de ampliación indicado en
la foto junto a la escala de equivalencia correspondiente. En la mitad derecha de cada
fotografía, aparece una ampliación <xS) del sector marcado con un rectÁngulo en la zona
de la ia.quíerda. En ella puede apreciarse con mayor detalle el aspecto de cada uno de los
catalizadores y el orden de ttagnitud aproximado de las partículas que los componen.
La [<gura ¡II. 3A corresponde al catalizador de óxidos <le [i V preparado sin
ningún aglomerante (catalizador SO).
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Fiqura 111.3.— Fotos de Microscopia Electrónica de Barrido,
II1.3)s.— catalizador SO.
III.3B.— Catalizador de TiO~ ~- Va, con un 28.21 % de P
20,.






Ftgura 111.3.- Fotos de Microscopia Electrónica de Barrido.
:11.2c.- Catalizador S-6. 111.30.- Catalizador S—2.
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Para este sólido, sc ha obtenido mediante a técnica de Sedigraph, que las partículas
dcl catalizador tienen un tamaño det nrden de i -j ,irm Sin embargo, según se aprecia en
esta fotografía, dichas “part<culas están formadas a so vez por un conjunto de panículas
pseudo-esféricas de diámetros del ordeis de 0.05 y 0.1 1rrns. De manera, que estas partículas
de ViO, impregnadas con V20, se encuentran agrupadas entre si formando conjuntos de
tamaño variable, en los que las paniculas originales rnantiencn su identidad,
Los cataiizadores que tienen Hl’O~ corno aglomerante en su composición. Figura
III. 3H, presentan un aspecto general aparentetnr-rtte senejante al del catalizador de VIO,
+ V20,. Sin embargo, al ampliar la foto, se aprecia que en este tipo de catalizadores las
partículas parecen estar pegadas entre sí.
br ntorllílogía de la tepir 1 ita c.st ruidaeun agur tratada a 500 ‘0, caía] za-br 5 6.
puede apreciarse en la Figura III IC Se-rin la distribución del tamaño de parl<ctrlas de la
ntisma rerdízada por tana ración, ori2i nalmerte está lormada por -articulas de tamaño
comprendido entre lOO y 250 0m. Estas panículas están constituidas a su vez, por
conjuntos o haces de fibras cuyas dimensiones pueden oscilar entre 0.2 y 1 jr ‘u de longitud
y l00-tOOO A de anchura, estas observaciones concuerdan con la estructura de la sepiolita
descrita por Alvarez y col (58).
En los catalizadores que poseen un contenido en sepiolita del 56.5 St en peso, 5-2,
(l:igura ltt.3D), se observa que la base de la estructura del catalizador está formada por
panículas de sepiolita, entre cuyas fibras sc introducen más o menos dispersas, --rs
partículas de TiC)>
La naturaleza químico de la superficie de los catalizadores se ha estudiado por
análisis de la Energía Dispersiva de Rayos-X (EDX), mediante un detector acoplado al
Microscopio Electrónico de Barrido
En el caso de los catalizadores preparados con ácido fosfórico se realizó un mapa
dc la concentración de cada una de los elementos (Ti, V, P) en diferentes cortes, con
muestras preparadas y se comprobó que existía una distribución uniforme de los líes
elementos en todo el catalizador.
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¿n el caso de tos catalizadores aglomerados con sepiolita so ha apreciado que el
vanadio se encuentra asociado al titanio
¡En la Figura 111.4 se muestra el resultado del análisis del perfil de concentraciones
de Ti, 7 y Si realizados a lo largo de una línea de análisis -‘Une profitC- en una sección
del catalizador.
Estos perfiles de concentración indican claramente que el vanadio se encuentra
asociado al titanio y acleido del silicio. Es decir, la sal de vanadio se ha impregnado en
las parúculas de TiC)
2 y a su vez, este conjunto se encuentra disperso entre las fibras de
a scpiolita





Figura ttl.-5.- Perfiles do concentración de Ti, V y Si a lo
largo de una línea de análisis —“lino profilea~. en el
interior do la partlcula del catalizador 5—a.
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Para conocer la naturaleza de las espech’s =psb;ticasque componen el catalizador
se realizaron estudios por Difracción de Rayos-X (DRX), y por EspectroscopIa infrarroja
de -F~sformada de Fourier (FTIRL
Los resultados obtenidos con el ácido fosfórico fueron discutidos en un trabajo
anterior (45), y pueden resuinirse diciertdo que cl H,P0
4 reacciona con los óxidos de
titanio y vanadio f,.srmando fosfatos de hm-o it, anadio y evita la cristalización de
anatasa a partir del gel utilizado como pre. urso, (9).
Sin etobargo, en los difractogramas dc los catalizadores con sepiolita, Pigura 111.5,
no se aprecia la forrna-ión de especies d ¡ere e-sas ya esistentes en el catalizador
preparado sólo con sepiolita, 3-6, o en el - y - O, sin aglonsetante. 3-0.
De manera que por IiRX, pande establecerse qtíe todos los catalizadores de esta
serie, sc comportan como tnczclas fisicas de las fases químicas que aparecen en la sepiolita
junto con las del \‘20/TiO, siendo la intensidad de los picos representativos del TiC,
de la sepiolita proporcionales a sus respectivos contenidos.
Respecto al V20,, el hecho de que aparezca en el difractograma de Rayos-X del
catalizador sin aglotsteranle, indica que la proporciót¡ de vanadio en cl catalizador es
superiora la necesaria para formar una ‘monocapa’ de vanadio anclada a la superficie del
calalizador, lo cuál implica la formación de torres de WC)5 sobre el ‘¡1(1, (60).
Se han analizado por espectroscopIa TTIR los catalizadores de la SERIES, con cl
fin de comprobar la naturaleza de las especies presentes en los nsisrtios.
En la Figura 111.6 aparecen comparativamente los espectros obtenidos en las
condiciones descritas en el apartado de técnicas de caracterización del Capítulo II.
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Figura 111.5.- Diftactoqramas de Rayos—X de la SERIE 5.
Y V~O,, sepiolita.
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Fiqura 111.6.— Espectros de ETIR de La SERIE 3.
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En el primer espectro, 5-6, correspondiente ala sepiolita tratada a 500’C, aparece
claramente un banda de adsorcidn acusada a 1030 cm-1, que aunque está algo desplazada,
puede ser asignada al ensanchamiento del enlace Si-O (61); y además se observan
algunas bandas más débiles en el rango de longitud de onda entre 415 y 440 cm-’, que es
donde aparecen las flexiones del enlace Si-O (62), con lo cuál se ratifica la asignación
de la banda de >030 carl al enlace Si-O.
Además, se observan las siguientes bandas más intensas de adsorción:
La flexión de los OH unidos a Si se identifica a 1665 cm-’.
4’ Alrededor dc 3685 cmt (entre 3700-3600cm’), aparecen las bandas de tensión dejos
enlaces OH unidos al Si,
* Y finalmente, a 3420 cro” aparece una banda ancha centrada que se debe a la
vibración del agua zeolítica (63).
Junto a la banda de adsorción a 1635 cm’. correspondiente a grupos Ollyagua
adsorbida, aparece acusa,lan,eflle un pequeño hombro a 1700 ci”
Por su parte en el catalizador que no posee sepiolita, 5-O, la banda de adsorción
más significativa aparece débilmente a 1025 cm’, que a pesar de estar desplazada, ya que
la tanda característica del V
20, aparece a 1020 cm’ (64), puede ser asignada a las
vibraciones de tensión del corto enlace V=O.
En los espectros con bajo contenido en sepiolita pueden identificarse además las
vibraciones de tensión del enlace a 502-4 debidos a una débil banda de adsorción a 1100
cm”-, correspondiente a las impurezas de sulfatos que lleva la pasta original de FiO2.
Los espectros de ETIR de los catalizadores con mezclas de ambos, (sepiolita y
V20,/TiO2), correspondientes a la SERIES, se pueden considerar, tal como ocurría en los
espectros de DRX, como una combinación lineal de ambos, sin que se aprecie la presencia
de especies diferentes a las ya existentes en los catalizadores extremos de la serie.
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La estructura porosa de estos catalizadores se ha estudiado por intrusión de
mercurio. En las Figuras 111.7 y 111.8, se muestra la variación de volumen de poros, tanto
por incrementos (a> como el valor acumulado (1,), en función del radio medio del poro
equivalente, para los catalizadores aglomerados con ácido fosfórico y sepiolita
respectivamente.
Los resultados correspondientes al catalizador de V,0
5/TiO, (8-0) que aparecen en
ambas gráficas, indican que posee un volumen total de poros de 0,7 enQ g’, siendo la
mayor contribución la que corresponde a ‘poros de radio comprendido entre 1000 y 2000
A.
En las Figuras III.? se observa que al aumentar la concentración de H,PO< utilizado
en la extrusión, se produce una disminución considerable del -volumen total de poros, que
pasa de 0,7 cm
3g’ para el catalizador de V,C)JTiO,, a 0,1 cm-’g’ para el que tiene 5091
en peso de l>,O~.
Según estas grÁficas, la disminución de porosidad observada al aumentar el
contenido en fósforo, se debe fundan,ensaltnente a la pérdida de los poros de y-arito
comprendido entre 1000 y 2000 A.
Teniendo en cuenta que el diámetro medio de las partículas de TiO, de partida,
.senún se ha apreciado por SEM, es del orden de 1000 A, los poros mencionados
anteriormente corresponderían a espacios cotnprendidos entre panículas de TiC)
2. De esta
forma puede considerarse que el H,P04 interaeciona con las partículas de TiC), rellenando
los espacios interparticulares, ejerciendo su acción aglomerante según un mecanismo
semejante al descrito por CE. Capes (65>, como ‘Mobile Liquid llonding’.
Cuando se utiliza sepiolita como aglomerante, la variación del volumen de poros,
expuesta en las Figuras 111,8, indica que al incluir este compuesto en el catalizador se
produce un cambio general en su estructura porosa.
En lineas generales, la distribución de poros de la sepiotica se caracteriza por cm
aumento progresivo del volumen acsunulado de los mismos, to que indica una distribución
reladvamente más uniforme del tamaño de los poros.
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FIGURA 111.1.— Porosimetrla de mercurio, SERIE P.
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Dentro (le esta uniformidad destaca la contribución de los poros comprendidos entre
lOO y 400 A, Figura ILISÁ, que según astructuna descrita antetiormet¡le, pueden
deberse a espacios comprendidos entre los ha~-~s’~-e la fibras de la sepiolita.
Cuando hay mezclas de T¡O, 4- semolisa, la forma global ule a curva de ntnrsi,in
del mercurio se asemeja sois a la le sepielíta, §ue a la del -rio,.
Si se soma como referencia la essr*x coíreay*>ndiente a La sepiolita tratada a MY5ti’
se puede considerar que la adición de TiC, + Y’ (Y ¡iS5=ma unix ce un autaento d¡-l
vos ornen de poros de la sepiol ira, ncrenie-uoque ‘arece deb--rsc PrIncipal mente a u
aumento de poros’ de r’dio -orr,rendido entre 0<) ~- 400 A, que aumentan su tatt;atto
basta valores próximos a ¡(XXI A.
El análisis de las gráficas de las Ftguras ib .8, refleja que a medida que aumenla
la proporción de fiO~ frente a la septolius, aumenta el radio medio de los poros. Si se
llene en cuenta que a estructura fibrilar de la sepmnlita descrita anteriormente y que tos
canales internos de sus fibras, cuya sección inicial es de 3.6 x 10.6 A, se encuentran
plegados tras el tratamiet¡to a 500’tZ ífíó> y por tanto no son accesibles al rnercuno-
se puede considerar que la mayor contribución al volumen de poros de esta serie de
catalizadores, pedidos por esta técnica, se debe it espacios comprerrdidos entre fibras o
haces de fibras.
Estos resulsados concuerdan con las conssderaciones sobre la corfotogía efectstad~ss
anteriormente a partir de los resultados de SEM, segútt los cuáles la estntctura de este tipo
de catalizadores se asemeja a la (le la sepiolira, pero con partículas de TiO, disnersas entre
sus fibras.
Esta capacidad para dispersar las partículas de TiOr constituye una de las
principales ventajas de la sepiolira. frente a otros silicatos con estructuras más rígidas, pues
cuando se le aplica un trab4o de cizalla relativamente intenso a ¡tn gel de sepiolita en
agua, se destruye el retículo tridimensional formado por los haces de fibras que se
encuentran unidos entre sí mediante enlaces por puentes de hidrógeno entre los grupos
sitanoles de la superficie <67).
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FIGURA 11123.- Porosimetrla de mercurio, SERIE 5.
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De esta forma a] agitar intersamente la neMa de sepiolita, TiO-,, V20, y agua,
las partículas de sepiolita sc orienten en It disección del flujo, destruyéndose el retíctílo
fortnado y las panículas de TiC, -~- V,O, Sc dispcrssus entre las fibras.
Cuando deja de aplicarse esta fucsia de ¡:iyatia y durante la fase de secado, la.-,
fibras interaccionan entre sI productendose de -¡¡eso los enlaces nterfibrilares que
confieren rigidez al sistema; ahora ‘ion, Itt c-acontnsrse entre ellas las patílculas de ‘LiC.
impregnadas de V,05 no pueden terminar de ag-t¡pnrse, quedando por tanto una niav,-,r
proporción de huecos interfibrilares.
Como conclusión puede decirse que adición de agentes aglomerantes al sistettsa
formado por 05 óxidos de toan o y ana’lio provoca cambios significativos, utte sobre
sus propiedades texturales cotno sobre su coníporlantientocatalítico en la SCR de NO con
NH~.
La interpretación del efecto prnducid~ por ambos aglomerantes, ha permitido
deducir que el mecanisnto del proceso de conipacteciótí es diferente en cada caso.
De esta forma, se ha deterníinado que el ácido fosfórico actúa rellenanco Os
espacios comprendidos entre tas propias partículas del ViO,. reaceiottando con su
stíperficie y alterando stts caractertsticas redos - Es decir, el ‘esqueleto’ del catalizador está
tórmado por las panículas de ViO,, s- el ácido fosfórico actúa como aglomerante segun un
mecanismo semejante al descrito pca- Capes. como puede observarse en la Figura 111.9.
Cuando el agente aglomerante es la septotila, la compactación del sólido se produce
por la unión de las partículas del silicato, entre cuyos espacios interfibrilares se encuentran
dispersas las partículas de TiC, impregnadas de V,O,, de manera que es la propia
estructura fibrosa de la sepiotita la que da cuerpo al sólido, como puede verse en la Figuta
111.10,
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Figura tITO.- Modelo de eompactación del Acido Fosfórico,
fA) 5 % aglomerante, <fi) ~0 % aglomerante, (CI 20 %
aglomez-anto. <D) 40 % aglomerante.
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Figura 111.10.— Modelo de compactacióz, de la seniolita.
111.1.2 SELECCION DE LA COMPOSICION
QUIMICA DEL CATALIZADOR
-- un e ‘tn de seleccionar cl catalizador óptitíto para la Reducción Catalítica
Setectiv;y de los NO, con NI-11, se ha estudiado la itífitiencia de la eomposicióí química
sobre ¡.4 propiedades físicas y sobre su comportamienlo en dicha reaccIón.
fin esle cstudío se ha prestado una atención especial a la influencia del contenido
en vanadio del catalizador, así conto a su distribución en el mismo. Dado que según sc ha
puesto le níanífiesto en rabajos anterit,res (68). la tase activa de estos catalizadores
está relocínítada con eí sanadio qsíe se encuentra anclado a la superficie ilel ViO. (69V
11.12.1.- Selección de la proporción de sepiolita.
A lo largo del apanado anterior se ha analizado la influencia de la proporción de
sepiolita tanto sobre las propiedades físicas de los catalizadores, como sobre su
compot-tatwietíto en la reacción química estudiada. Como resultado de este estudio se
dedujo que es necesario adoptas una solución de compromiso entre la resistencia mecánica
y actñ-isbd catalítica de los sólidos preparados.
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Para seleccionar la proporción de sepiolita que es necesarIo aÁladir en estos
catalizadores, se ha realizado finatmertte un utilsis de su influeticia sobre la disposición
del vanadio en el catalizador,
En la Tabla tll.2 aparece la composicióo quintica de los catalizadores de la
denominada SERIES, los cuales se prepararen parí:endo de una suspctrsíon acuosa de ‘lii).
mpregnada con N14,V01 en la que el II a e enetíentran en utta reaeión atómica dc
TIIV 9/1 - La pro pote In de sepio ita .-~ elida ¡lic Ita so sportsiSe ~evarió entre el II
IX) <1 en peso.




















Para conocer la distr~bucion dc los dt erer¡ ¡L~S eietnerttos quimícos constituyentes de
os catalizadores <le esta serie, se realizaron análIsis por Espectroscopia Fotoeleerrónica
de Rayos-X. (XPS) y por EDN.
La evolución de las señales correspondiente:; al V,~3..,, Ti>;~ y SI=y-3•;obtenidas pr
XPS han permitido delerusinar las re!ac:ones alimercas de los tltteretity-s elcínentos en la
superficie del catalizador. lEn la labia 1
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En lineas generales, se observa que al aumentar el contenido en sepiolita se produce
una disminución muy acusada en la intensidad del picocorrespondiente al ea relación
con el del Si,~, que se traduce en una disminución progresiva de la relación V/Si.
Aunque la relación V/Ti también decrece relativamente al aumentar el contenido
en sepiolita, los valores se mantienen dentro del mismo orden de magnitud, lo cuál
confirma que el vanadio se encuentra asociado al Ti, tal como se detectó por EDX y come’
sc expuso en el apartado anteriur.
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Utilizando esta técnica de microscopia analítica EDX, se ha determinado la
composición de cada uno de los catalizadores, realizando un corte transversal al cilindio
y analizando el conjunto de la superficie recién cortada. Se ha calculado la relación
atómica V/(Ti 4-Si) resultante por EDX y se ha comparado con los valores obtenidos tanto
por XPS, como a partir de la composición quimica global. En la Figura 111.11 se muest¡ra
dicha comparación.
Teniendo en cuenta que por XPS se puede obtener información de la proporción
de los diferentes elementos en las primeras capas de átomos de la superficie del
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catalizador, y que por EDX os resultados de composición se refieren aproximadamente
a 1 ~m de profundidad, la comparación de los valores obtenidos por estas técnicas con la
composición teórica global, permite analizar la distribución de la fase activa en el conjunto
del catalizador.
En líneas generales puede decirse que los resultados obtenidos por EDX coinciden
prácticamente con la composición teórica de cada catalizador, lo cuál indica que la
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Figura 111.11.- Influencia de la proporción de sepiolita
sobre la relación atómica V/(TI+Si) determinada por
diferentes técnicas.
Sin embargo, cotaparando los resultados obtenidos por EDX con los de XPS, sc
puede deducir que en los catalizadores con mayor contenido en vanadio, las primeras capas
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de la superficie del catalizador poseen un contenido en vanadio sensiblemente superior al
teórico, especialmente en el catalizador preparado sin aglomerante (8-0). para el que la
relación Wfri +Si),, resultante es de 0343 frente al 0.111 teórico. Este hecho indica que
el vanadio se impregna preferentemente en la parte externa de las panículas de TiO,.
En los catalizadores con una proporción de aglomerante inferior al 40%, el vanadio
se encuentra preferentemente en la parte externa de los mismos
Al aumentar la proporción de sepiolita en el catalizador se produce una
aproximación de los valores obtenidos por XPS y EDX a los teóricos. Este hecho indica
que el porcentaje de partículas de titanio (impregnadas de vanadio) en la superftcie externa
dcl sólido, desciende acusadamente al aumentar el contenido en sepiolita. Por tanto, se
ptedc afirmar que el conjunto V,05/TiO2, constiluyenle de la fase activa del catalizador,
se introduce en el interior del mismo. Esto se debe a que a partir del 40 % de aglomerante
en el catalizador, es la propia sepiolita la que da cuerpo al sólido y le confiere al
catalizador la estructura fibrosa típica de este tipo de silicatos, y en este caso, las
partículas de TiC, impregnadas de V205, se introducen entre los espacios interfibrilares
quedando dispersas en el interior del catalizador, estando accesibles de este modo a los
gases reacc¡onantes, pero protegidas de los efectos de la atricción.
La comparación de estos resultados con los de actividad catalítica para estos
catalizatlores, mostrada en la Figura 111.2., reflejan que la pérdida de actividad observada
cttando el contenido en sepiolita es mayor del 60%, puede ser debida a la disminución del
vanadio superficial.
Por tanto se puede deducfr que la proporción óptima de sepiolita en el catalizador,
es función de la relación atómica V/Ti superficial. No obstante, puede estimarse que para
obtener valores elevados de conversión de NO, con una resistencia tisecánica aceptable
debe mantenerse dicho porcentaje en el rango comprendido entre 40 - 70 % en peso.
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111.1.2.2.- Selección del porcentaje de óxidos.
Para llevar a cabo este estudio, se preparó una serie de catalizadores, SERlE C,
siguiendo el método de la setirnentaeión’ descrito en el capítulo II. En ellos se ha
mantenido el porcentaje de sepiolita entre el 40 y el 70 % y se ha variado la relación
atómica Ti:V:W:Si. La composición química de los catalizadores preparados se muestra
en la Tabla I1l,4A.
TABLA III. 44.- Composición porcenrual en peso de los cataliza¿Jorc.r de la SERIE C.
CATALIZADOR % TiO % \ O~ ~VO, % SO4
2- 04 SEPIOLITA
C-t 46.53 3.04 12.41 2.27 37.27
(§2 44.16 597 4.42 0.48 46.02
C-3 44,08 273 4.17 002 49.00
C-4 38,11 -198 3.81 0.41 St.59
C-5 23.08 1.51 6.15 032 61.41
C-6 34.23 212 3.24 0.37 62.34
G-7 32.73 4 28 327 0.35 64.10
C-8 33.79 2.09 3.20 0.37 65.24
C-9 25.77 1 59 2,44 0.28 73.03
CíO 25.32 331 2.53 0,27 33.10






Se han estudiado las caractermslteas exturales de los sólidos preparados.
determinándose su área ISET, el volutren de poros y su distríbuctón por tamaños.
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En la Tabla ltl.4B aparece un resumen de los valores de la presión de ruptura
radial, junto con los valores de la resistencia a la rotura por compresión, para los
catalizadores de esta serie, SERIE C. y de los de la SERIES, que poseen un contenido en
sepiolita Semejante.









(7-1 1.46 0.680 280
132(7-~ 0.99 0.706 651
316 0.572 2133 104
(7-4 1.90 0.677 500 70
5-2
(7-5
223 0.671 339 100
343 0oél 250 120
(7-6 325 0685 353 86
(7 7 1.92 0.681 314 93
(7-8 1.05 0.677 248 99
S-3 3,41 0.660 377 104
(7-9 356 0718 240 108
(7-lO 372 0.714 237 115
S-4 5.26 0.652 286 123
(7-11 10.70 0663 260 33
(7-12 9.70 0670 251 95
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Los resultados de presión de ruptura indican que prácticamente todos los
catalizadores de esta serie poseen una resistencia mecánica superior a la minima requerida
> 1 Kgcmt).
En líneas generales se aprecia un aumento de dicha propiedad al aumentar el
contenido en sepiolita. Además, tal como se indicó en el apanado anterior, se produce utt
aumento del área superficial y una ligera disminución del volumen total y del radio medio
de los poros al aumentar la proporciótt de sepiolita.
La variación dcl contenido en vanadio y wolframio no parece lener tin efecto muy
acusado sobre las propiedades físicas de los catalizadores, atinque el análisis de los
resultados obtenidos indica que para ttna proporción de TiO
2/SiO2 dada, al aumentar el
co¡ttenido en vanadio, se produce una ligera disminución del área BEl’, que puede deberse
a que dicho elemento se sitúa en eí interior de los poros del TiC, rellenándolos.
Actividad catalítica
.
Se analizó el comportamiento de estos catalizadores en la reacción de Reducción
de NO con NH3 en las condiciones de operación descritas en la Fabla tít. 1.
En la Figura 111.12 se han representado los valores de conversión de NO, a una
temperatura media de reacción de 350~C, en función del porcentaje de vanadio de cada
uno de los catalizadores de las SERIES 1? y 5.
Del anáJisis de esta gráflca se deduce que al aumentar el porcentaje de vanadio en
acomposición del catalizador, se produce un attttsento progresivo de la actividad catalítica
hasta alcanzar un máximo de converstón para los catalizadores que tienen en su
composición entre el 1.5 y 2.5 % de V. A partir de este punto, se aprecia una ligera
disminución de la actividad a medida que la cantidad de vanadio en el catalizador es
nacor. Esta pérdida de actividad catalítica puede ser debida a una deficiente distribución
dc la fase activa en el catalizador.








Figura rIr.12.— Influencia del contenido en vanadio sobre
la actividad catalltlca. Catalizadores de las SERIES C y 5.
La formaciótt de V205, tanto si es cristalino, detectado por DRX en los
catalizadores de la SERIE 5, como si es amorfo, puede bloquear en cierta medida los
centros activos superficiales, o incítiso favorecer la reacción tic oxidación de NH3 cot, el
0 presente en el medio de reacción. Ambos casos conducen a una disminución de los
--atores de a conversión del óxido nítrico.
Se ha seleccionado el grapo de catalizadores que presentaron valores de conversión
superiores al 90 1*, en las condiciones de operación ensayadas, con el fin de analizar más
detalladamente su comportamiento catalítico en la reacción en estudio.
En la Figura 11.13 se rnttestran los resultados de conversión de NO, en función de
la temperatura de reacción para los catalizadores seleccionados.
o
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Del estudio comparativo de estas curvas se puede observar que en los catalizadores
con bajo contenido en vanadio ((7-3 y (7-6), los valores de conversión de NO a
temperaturas inferiores a 3500(7 son relativamente bajos, mientas que los catalizadores
con mayor contenido en vanadio ((7-7, S-2, (7-lO), la actividad calaiñica se mantiene en
valores relativamente altos a temperaturas bajas (alrededor de un 90%) y comienza a
descender a partir de 35130(7, especialmente el catalizador 5-2, que no contiene wolfransio.
Debido, a que corno se ha mencionado anteriormente, la reacción de la oxidación
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Fiqura 111.13.— Influencia de la temperatura de reacción
sobre la actividad de Los catalizadores preseleccionados en
la SeR.
Es decir, la presencia de wolframio mejora la selectividad del catalizador
favoreciendo la reacción de reducción del NO frente a la de oxidación del NI-l, con el O,.
Los catalizadores más activos en a SCR de NO con NH,, en el intervalo de
temperatura considerado, fueron los catalizadores (7-7 y (7-lO.
40 -
20 -
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El primero, aunque posee mayor actividad catalítica a temperaturas inferiores a
3000(7, ~Noseeun presión de ruptura claramente inferior a la del (7-10. Además el intervalo
dc temperatura en el que puede considerarse operativo a este catalizador es bastante
amplio, dado que da lugar a conversiones de óxido nítrico mayores del 90 04, hasta
temperaturas superiores a los 4000(7.
111.1.2.3.- Conclusienes.
Después de analizar los resuitados obtenidos con todas estas series de catalizadores
¡a las qttc se ha sírrado la cotuposición química, se llega a la conclusión que el catalizador
ópttntn debe tener un porcentaje de vanadio, comprendido entre el [.5 y el 2.5% en peso.
LI wolfratttio por su pane, rodera el poder oxidante del catalizador taejorando su
selectividad en la reacción de la reducción del NO con el NH3, Ahora bien, la inclusión
de porcentajes elevados de este elemento, superiores al 2 04 en peso, conduce a una
LI smi mier ¡:itr de la acr ividad catalítica a bajas temperaturas y de la presión de ruptura.
l~cspecto al eetttenido en sepiolíta - los mejores resultados se obtienen con
porcettlaies de senrol ita comprendidos etttre el 50 y el 60 % en peso.
111.1.3 OPTIMACION DEL METODO DE PREPARACION
Los catalizadores estudiados hasta el momento han sido preparados según los
métodos descritos en el Capítulo [1como %toporaeic$n y sedhnentaiirlni
Ante la complejidad de dichos procedimientos, se ha tratado de analizar la
influencia de las diferentes variables de preparación sobre las características de los sélidos
resultantes. Las variables estudiadas fueron entre otras, las derivadas de las condiciones
de los productos de partida (tipo de sales utilizadas, grado de agitación del gel de TiC,,
etc), condiciones de la impregnación y la eliminación del agua en exceso tTernperatura,
pl-i, decantaci¿n, evaporación. etc.,), del proceso de amasado y extrusión (tiempo dc
amasado, presión de extrusión, dcj y del tratamiento térmico (secado y calcinaciónl.
Como resultado de este estudio se ha desarrollado un procedimiento de preparación
de los catalizadores, descrito en el Capítulo II como ‘método dirtctot que simplifica
sensiblemente el procedimiento anterior y además conduce a la obtención de cata]½-tdore,s
más activos y resistentes.
A continuación se muestra un resumen del análisis de las dos variables de
preparación que resultaron tener una importancia decisiva en el desarrollo de este
procedimiento de preparación:
a) La utilización de sulfato de vatiadilo como sal precursora.
b) El tietnpo de amasado del conjunto TiC, + V,O, + WC, con sepiolita.
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111.1.3.1.- EFECTO DEL TIPO DE SAL DE VANADIO.
En este apartado sc analiza el efecto que produce sobre las características del
catalizador la sal de vanadio ulilizada.
Teniendo en cuenta los resultados del capítulo anterior, se prepararon dos
catalizadores con un contenido en vanadio próximo al 2 04 en peso y un porcentaje de
sepiotita dcl orden del 50%.
Catalizador “y-y”:
La sal de vanadio empleada para la preparación de este catalizador fue el
vanadato amónico (NWVO,). y el método de preparación del catalizador fue el de
itnpregnacíóít seguido de ‘sedimentación’ descrito en el apartado de preparación
de catalizadores del Capítulo ti.
Catalizador “V-S:
La sal de vanadio empleada en este caso fue el sulfato de vanadilo
pentaltdratado (SO4VO 5H20), y el método de preparación seguido fue el
de ‘mezclo directa utilizado con la sepiolita como aglomerante, y que
aparece explicado detalladamente en el Capítulo ti.
Ambos catalizadores se extruyeron en forma de cilindros de 2 mm de diámetro los
cuales se secaron durante doce horas en una estufa a 1 I0”C, y se trataron en atmósfera
de aire a 5000(7 durante cuatro horas,
En la Tabla ltl.5 se muestra la composición de estos catalizadores junto con sus
características físicas.
El catalizador preparado con vanadato amónico resultó ser ligeramente más
resistente a la rolura por compresión que el preparado a partir de sulfato de vanadilo,
como se puede ver en la Tabla liii. No obstante, los valores de la resistencia mecánica
en ambos catalizadores pueden considerarse aceptables.
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V,,, (cm3gt) 0.67 065
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111.1.3.1.1.- Actividad catalítica.
El estudio comparativo de la actividad catalítica de éstos catalizadores en la SCR
de NO con N¡-¡3, se realizó en las condiciones de operación que aparecen descritas en la
Tabla 111.6. Es de destacar que la velocidad espacial de estos experimentos fue
aproximadamente eí doble que en los experimentos de capítulos anteriores, y como el
caudal volumétrico alimentado fue el mismo, la cantidad de catalizador utilizado en estos
experimentos fue aproximadamente la mitad.
Por tal motivo, el grado de conversión alcanzado es sensiblemente menor que el
de los experintentos descritos anteriormente.







[O~] -~ 3 %
INJ Balance
Tetoperatura de reacción 350 0(7
Prcsi6n total 120 KPa
Caudal total, CM. 3.0 Lmin’
(3HSV, CN. 35000 ht
En la Figura III. 14 se han representado los resultados obtenidos para la conversión
de NO, en función de la temperatura de rea&ón, pan ambos catalizadores junto con la
concentración de Nl-!, a la salida del reactor.
En dicha figura se aprecia que la actividad catalítica del catalizador preparado a
partir de sulfato de vanadilo, es mayor en prácticamente todo el tango de temperaturas que
el preparado con vanadato amónico.
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Fíqura 111.14.— Influencia de la sal de vanadio sobro Ji
actividad catalítica.
111.1.3.1.2.- Caracterización.
Para tratar de explicar las diferencias de comportamiento observadas entre ambos
catalizadores, se realizaron análisis por TG, DRX, Pf IR, porosimetría de mercurio y
XPS, con el fin de detectar posibles diferencias en la textura de los mismos y en la
naturaleza y distribución dc las especies químicas existentes en cada catalizador.
Las ransformaciones que tienen lugar en éstos sólidos durante el tratamiento
térmico a que son sometidos, se han estudiado por Tcnnogravinterr(o, TO.
Para ello se lomaron muestras de los extruidos preparados y se les sometió a un
calentamiento de 5Cnsin~5 pasando un flujo ce aire de 100 nímin’. hasta 700~(7 y
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manteniéndose esta temperatura durante 90 minutos. En la Figura 111.15 aparecen los
terotogramas correspondientes a las dos muestras estudiadas y en la Tabla 111.7 aparecen
tabuladas las pérdidas de peso correspondientes a cada uno de los catalizadores estudiados.




Pérdida de peso 1%)
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450- 700 1.17 0.39%
Desde el punto de vista cualitativo los dos termogramas son muy semejantes entre
sí, Ambos tnuestran cuatro pérdidas de peso:
La prinsera. entre 25X y 150’t=corresponde a la pérdida de agua fisisorbida sobre
a sepiotila y de NI-?3 procedente de la descomposición del vanadato.
La pérdida de agua fisisorbida contintia entre l00’(7 y 250’C, apareciendo entre
300C y 350C un nuevo escalón correspondiente a la pérdida de dos de las cuatro
moléculas de cristalización de la sepiolita. las cuáles están unidas débilmente (70). A
esta temperatura (300’C) tiene lugar un importante cambio estructural de la sepiolita (70>,.
caracterizada porque las fibras se pliegan, de manera que los iones magnesio se encuentran
más cerca del enlace estructural, lo cuál les permite completar su coordinación con las
moléculas de oxígeno de las superfkies vecinas, alcanzando lo que se conoce conto
sepiulitus anixidra. (714, (72). (73).
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La tiltima pérdida de peso, entre 450C y 700C, corresponde a la pérdida de iones
sulfato presentes en ambos catalizadores (45). En esta últimapérdida de peso se encuentran
diferencias cuantitativas significativas, debido a que el contenido en sulfatos en ambos
catalizadores es muy diferente (ver Tabla 111.5). Teniendo en cuenta que los catalizadores
se tan tratado a una temperatura de SOGC, a dicha temperatura no se ha producido
íodav<a la pérdida de SO,. Por tanto, caben esperar diferencias entre ambos catalizadores
respecto a la naturaleza química de su superficie debido a la diferente concentración de
sulfatos en los tntsmos.
De manera que a la vista de estos resultados cabe mencionar que el conjunto de las
pérdidas encontradas para ambos catalizadores son semejantes y del mismo orden de
magnitud, con excepción de las pérdidas correspondientes al N}{, procedentes de la
de.scotnposic;rirt del s-anadato amónico en el catalizador “V-V y- la del SO, procedente de
los sulfatos ezislenle en ambas muestras, bien porque se añade como sulfato de vanadilo.
o porque está como impureza en el TiO, de partida.
tos especíros ¡-‘[IR de es:os catalizadores aparecen en la Figura 111.16. Se observa
que son análogos a los obtenidos con los catalizadores de la SERIE 5. La diferencia
fundamental que se aprtxia al comparar antbos espectros es la intensidad de la banda de
adsorción a l 132,2 y 1150.6 cm’ asignadas a tas tensiones del enlace SO2. (45>.
En la Figura 111,17 sc muestran los difractogramas obtenidos con ambos
catalizadores por Dífracción de Rayos-X.
Como puede apreciarse son muy semejantes entre si, tanto respecto a la naturaleza
de las especies existentes, como respecto a la intensidad y anchura de los picos
observados. De forma que puede decirse que esta técnica no detecta diferencias
significativas entre ambos catalizadores y que los respectivos difractogramas corresponden
a mezclas de sepiolita y óxidos de titanio y vanadio, tal como se indicó en el análisis de
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Por otra parte, la presencia del pico correspondiente al V,O, en los difractogramas
de estos catalizadores alrededor dc 20=20’ indica que la cantidad de vanadio utilizada
es superior a la necesaria para cubrir la primera capa de la superficie del TiO,.
Confirmando de esta forma, la conclusión del capitulo anterior respecto al porcentaje
óptimo de vanadio que es necesario tener en el catalizador
Por tanto, a partir de los resultados de DRX, FTIR y TO, se puede sacar como
conclusión que no se aprecian diferencias en la naturaleza de las especies existentes en
estos catalizadores, y solamente sc detecta una mayor proporción de sulfatos en el
catalizador “V-S’.
Respecto a la porosimetría de mercurio, los resultados más importantes se han
resumido en las Figuras 111.18, donde sc ha representado el radio medio de poros en
frente al incremento de votumen en ccg’, para estos dos catalizadores.
La mayor contribución al volumen total de poros para el catalizador preparado a
partir de metavanadato amónico, corresponde a los poros de radio medio comprendidos
entre 200-800 A; mientras que en el catalizador ‘V-S, preparado a partir de sulfato de
vanadilo, la mayor contribución corresponde a poros en el rango de 1000-2000 A,
Por tanto, se puede decir que aunque ambos catalizadores tienen un valor semejante
del volumen acumulado de poros, el preparado a partir de sulfato de vanadilo posee poros
más grandes que el preparado a partir de vanadato amónico, como se ve en la Tabla 111.5,
yen las gráficas de la Figura 1h18.
Aunque este hecho supone un menor valor del área BET, sin embargo, podría
justificar la mayor actividad catalítica obtenida con el catalizador «VS”, si se considera
la posibilidad de la existencia de limitaciones difusionales en la reacción química estudiada.
En efecto, si la velocidad del proceso se ve afectada por la velocidad de
transferencia de materia en el interior de la partícula catalítica, la limitación de la
velocidad del proceso sería mas acusada en el catalizador con menor radio medio de poro.
que en este caso corresponde al catalizador preparado a partir de rnesavanadato amónico.
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FIGURA 111,18,— porosirsetrlas de los catalízariores V—V y V-’S.
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Respecto a la disíflbución superficial del vanadio en la Tabla ¡11.8 aparecen los
valores de las relaciones atómicas V:Ti:Si para éstos dos catalizadores, obtenidas tanto por
XPS, como a partir de la composición química global.
FABLA 111,8,- Relaciones atómicas de los elementos obtenidas por XPS y por edlculo
leárico de la composición química.
Relación Atómica XPS XPS
V/Ti 0,138 0391 0.113 0.308
Ti/Si 0.808 2973 0.824 0.257
V/(Ti-t-Si) 0.062 0.293 0.051 0.063
(V +Ti)/Si 0.92 4.35 0.916 0336
Al comparar las relaciones V/Ti se aprecia qtte tas obtenidas por XPS en ambos
catalizadores, son sensiblemente superiores a las correspondientes a su composiciótt
quimica global.
Por tanto, se puede decir que en ambos catalizadores el vanadio se impregna
fundamentalmente en la parte externa de las partículas de TiO,, lo cuál concuerda con los
resultados obtenidos para la SERIE 5.
Por otro lado, al comparar las relaciones fi/Si y (V+Ti)/Si se obsersa que los
valores obtenidos por XPS con cl catalizador ‘V-S” son mayores que el correspondiente
a la composición química global, mientras que en cl catalizador “VV’ son sensiblemente
menores, Estos resultados indican que en el catalizador preparado con sulfato de vanadilo
las partículas de TiC, impregnadas de V20>, estÁn colocadas ene
t exterior de la panículas
de sepiolita. mientras que en el catalizador preparado a partir de metavanadato amónico.
el conjunto de la fase activa (TiO,/V,O,) se encuentran íitndamentalmente en el interior
de la sepiolita.
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Este hecho podrta explicar la mayor actividad catalítica que presenta cl sólido
preparado a partir de sulfato de vanadilo, al estar en este caso la fase activa del catalizador
¡-nás accesible a los gases de reacción.
111.1.3.1.3.- Conclusiones.
Los resultados obtenidos permiten sacar como conclusión que la utilización de
sulfato de vanadilo como sal precursora para la preparación deestos catalizadores, presenta
claras ventajas frente al vanadato amónico
1) Mayor facilidad y sencillez en el método de preparación del catalizador.
Mayor actividad catalítica en la Reducción Catalítica Selectiva de NO,
con NH,, que puede deberse a:
al Li mayor concentractón de sulfatos presente en su
compostción química.
b> Mayor radio medio de poros, lo cual favorece la difusión
le los gases reacciotlanteS al interior del catalizador.
o) Mayor accesibilidad de las partículas (le TiC, impregnadas
de -& O, a los gases reacciotsantes, dado que ¿atas se
distr,huyen principalmente en la parte externa del
catalii~sdor.
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111.1.3.2.- EFECTO DEL TIEMPO DE AMASADO
Se ha estudiado el efecto que produce la fuerza de cizalla aplicada a la pasta
precursora del sólido, sobre las propiedades del catalizador resultante.
Para ello se han preparado tina serie de catalizadores en la quela linica variable fue
el tiempo de amasado de la pasta de TiO,±V1Ot+WOtcon la sepiolita, el cuÁl se varjó
desde 15 minutos a 4 horas.
U. composición química de estos catalizadores se muestra en la Tabla tlt.9A. Para
su elección se tuvo en cuenta los resultados de los estudios anteriores, por lo que ésta
puede considerarse como la composición óptima según los estudios realizados a lo largo
de este trabajo.
TABLA ¡SL 9* - Composición de los analizadores de la Serie FA.
II %‘flO, %V,05 j %W03 %SiO, %MgO j %S04’ %Otros II
53.20 430 0.20 29.00 560 6.00 2.1
Asimismo en la Tabla 111% se nuestrau, las características texturales de h,s
catalizadores de esta serie.
Del análisis comparativo de los resultados obtenidos por porosimetria dc tnercuno.
se observa que el volumen total de poros apenas varía y el valor del radio medio de poro
disminuye ligeramense a lo largo de la serie, lo cual conduce a un aumento del área
superficial.
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TA-t 15 63 059 327 4.3
TA-2
TA-3
60 70 061 270 9.9
90 72 0.59 250 lOt
TA-4 120 70 0.58 243 14.6
TAS 180 89 059 188 15.4
240 02 0,57 174 16.6
TA-? 350 88 0.55 180 17.0
111.1.3.2.1. Actividad catalítica y resistencia mecánica.
Se estudió el comportamiento catalítico de estos catalizadores, en la reacción de la
Reducción Catalítica Selectiva de NC con NH, en las condiciones de operación que
aparecen en a Tabla 111.1.
En la Figura 111.19 se muestran los resultados de la actividad catalítica de cada uno
de los catalizadores de esta serie, expresada como moles de NO transformados por gratno
de catalizador y minuto, en functón del tiempo de amasado empleado en la preparación del
catalizador. En ella se observa una ligera disminución de la actividad catalítica al aumentar
el tiempo de amasado basta aproximadamente los 120 minutos, donde el valor de la
actividad por gramo de catalizador se mantiene va constante. Por otro lado la resistencia
,neck,ica del catalizador, expresada como presión de rolun* radial (Kg cm’), va
aumentando a ntedida que aumenta el tiempo de amasado de la pasta hasta alcanzar niveles
muy altos <P,~, > 15 Kg cm’) a partir de tas 3horas de amasado,
93
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Estos resultados seflalan a esta variable como una de las más importantes a tener
en cuenta si se desean obtener catalizadores monolíticos resistentes y de nuevo plantea ¡a
necesidad de adoptar una solución de compromiso entre actividad catalítica y resistencia
mecÁnica.
















Figura 111.19.- Efecto del tiempo de amasado sobre la
actividad catalítica y la presión de ruptura.
111.1.3.2.2.- Caracterizadón.
Respecto a la distribución de la fase activa en el catalizador se realizaron análisis
por XPS.
En la Tabla 111.10 aparecen los valores de las relaciones y/Ti, Ti/Si y V/Si
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Se observa que a medida aumenta el tiempo de amasado el conjunto del TiC2 +
yO, se va introduciendo cada vez más en el interior de la sepiotita hasta alcanzar un valor
constante alrededor de las 3 h. Además se observa que al aumentar el tiempo de amasado,
la relación y/Ti se mantiene prácticamente constante a lo largo de la serie confirmando
su asociación,
TABLA 111,10.- Relaciones atómicas obtenidas por XPS.




FA-l 15 0.288 0.998
TA-?
TA-)
60 0202 0.167 0.827
90 0.168 0.126 0.750
TA-4
TA-5
120 0513 0348 0.678
180 0232 0.116 0.501
TA-6 240 0264 0.166 0.617
TA-? — .350 [0296 0.167 0.562
Para analizar la posición relativa de las partículas de flO~ impregnadas de WC,,
respecto a la sepiolilit en la Figura 111,20, se han comparado los valores de las relaciones;
atómicas Ti/Si y <V-t-Fi>/Si. obtenidos mediante esta técnica, con los de la com~siciór
química global.
En ella se observa que al aumentar el tiempo de amasado tanto la relación Ti/Si
cotno la de tV+Ti)/Si disminuyen progresivamente hasta alcanzar valores prácticamente
constantes a partir de las tres horas.
Estos resultados concuerdan perfectamente con la variación de actividad catalítica
observada, pudiendo concluir que al aumentar la agitación de la pastase produce una
dísminución de la actividad catalítica debido a que las partículas de TiC, se ititroducen en
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el interior de los grupos de fibras de la sepiolita, quedando de esta forma menos accesibles
a los gases reaccionantes.
Asimismo, al aumentar el período de amasado del catalizador se produce una
mejora en el ordenamiento de las fibras del silicato que da lugar a un aumento del grado















Fiqura 111.20.— Influencia del tiempo de amasado sobre las
relaciones atómicas: V/¿’Ti+SI) y Ti/Si.
De manera que a la vista de los resultados obtenidos se ha decidido fijar un tiempo
do amasado de la pasta precursora 4 horas para la preparación del catalizador seleccionado
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111.1.4.- CONCLUSIONES Propiedades del catalizador seleccionado.
El anMisis de la influencia de las diferentes variables de preparación estudiadas ha
permitido desanollar un catalizador cuyas propiedades pueden ser consideradas óptimas
para su aplicación a escala industrial en la eliminación de los óxidos de nitrógeno por
Reducción Catalítica Selectiva.
Para a preparación de este catalizador se ha utilizado una relación atómica Ti-V-W
de 92-18~0.2 y una proporción de sepiolita del 50 % en peso, siguiendo el procedimiento
de preparación del “Método directo” descrito detalladamente en el capitulo II, y
sometiendo el conjunto a un amasado intenso de 4 horas.
De esta t’onna, se han obtenido catalizadores rnonolfficos cuyas características se
describen a continuación.










El diseño del reactor donde se llevan a cabo industrialínente este tipo de reacciones
exige el conocimiento detallado de los procesos que tienen lugar en el mismo.
Desde el punto de vista práctico, el tbnómeno central es la Reacción Química,
siguiéndole en importancia tos procesos de transferencia de Materia y de Transferencia
de Calor, a lo largo y ancho del reactor.
En este capítulo, para conocer la velocidad de la reacción estudiada utilizando el
catalizador seleccionado en el capitulo anterior, se ha realizado en primer lugar un estudio
para determinar las condiciones de operación necesarias para que el reactor opere en
régimen diferencial en ausencia de limitaciones difusionales.
De esta forma, se ha calculado la velocidad espacial necesaria para que los valores
de conversión sean inferiores al 10%, y sc ha determinado la velocidad lineal de paso de
los gases y et tamaño medio de las partículas de catalizador necesario para que la
velocidad global del proceso no esté imitada por la velocidad de las etapas de difusión,
tanto externa como interna.
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Una vez eliminadas estas limitaciones, se ha procedido a realizare! estudio cinético
propiamente dicho, determinando la velocidad de reaccióti con el catalizador seleccionado,
variando tardo la temperatura como la proporción de los reactantes en el medio dc
reacción.
Con los datos experimentales obtenidos, se ha tratado de obtener una ecuación
cinética que reproduzca el comportamiento del catalizador en esta reacción. Para ello,
basándose en las etapas clásicas de adsorciónreaccióndesorcíón, se han propuesto una
serie de modelos cinéticos, teniendo en cuenta distintas posibilidades sobre la adsorción
de las moléculas en centros de distinta naturaleza y combinándolas con las diferentes
opciones de reacción y desorcion.
1 )ado que 1 os resollados e~ peri non tales se puide n niListar oit mayor o menor
precisión a varios modelos, se ña procedido a la discrituinación de distintos modelos
cinéticos propuestos mediante la aplicación de diferentes tipos de criterios, tanto
estací siten; como físicos.
Una x~e.r seleccionado un modelo, sc ha procedido a la oplimación de los
parámetros cutiéticos, obteniéndose tina ecuación que reproduce satístactoriatrente los
resollados esperí mentales obtenidos dentro de los ilite BatOs operativos estudiados.
111.2.1.- ESTUDIOS PREVIOS. CONTROL DIFUSIONAL.
las reacciones químicas gas-sólido catalíticas, se considera que transcurren segán
las siguientes etapas
• Transferencia de materia y de calor entre el seno del fluido y la partícula
sólida
* Transferencia de materia y de calor en el interior de dicha partícula.
• Reacción Química en la superficie del sólido catalítico acompañada de
adsorciót, y deserción de reactivos y/o productos.
11! 2.. Estudio Cinéico loo
Para poder llevar a cabo el estudio cinético de una determinada reacción, la
ecuación de velocidad por la que se rige ha de ser obtenida en condiciones tales que las
resistencia que presentan las etapas de difusión externa e interna sean despreciables, pues
de no ser así, la velocidad de la etapa química se vería enmascarada por los fenómenos
físicos. Por ello, los primeros experimentos realizados se orientaron hacia la determinación
dc las condiciones de operación que permitan obtener una ecuación cinética real.
111.2.1.1.- Difusién externa.
En la primera etapa del proceso, los reactantes han de difutidirse desde el seno dcl
fluido hasta la superficie externa del catalizador.
La velocidad de esta etapa viene regida por el coeficiente de transporte de materia,
entre el gas y el sólido: y su expresión basada en la unidad de sttperlicie externa de la
partícula ( SJ es
1 dNA
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siendo la concentraciétí dcl reactante A en el seno de la corriente gaseosa. C.~, la
concentración de equilibrio en la superficie.
De este modo, para evitar que la velocidad global del proceso estuviese afectada
por este fenómeno se analizó la influencia de la velocidad lineal de los gases al atravesar
el lecho catalítico, delerminándose las condiciones en las que la difusión externa no afecta
a la velocidad global del proceso.
Para ello se realizaron una serie de experimentos en las condiciones de operación
que aparecen en la ‘fabla 111.12, variándose la velocidad lineal de paso de los gases
reactanres a través del lecho catalítico.
Los resultados obtenidos en este estudio aparecen en la Figura 111.21, donde se han
representado los valores de la conversión de óxido nítrico, motar, en función de la
velocidad lineal de paso de los gases en C.N,, (ms ).
T.411L( 111.12. - COndIciOneS de operación.
Temperatura media 350C
Velocidad Espacial 46.15 Lgtht
Tamaño de partícula 1.4 mm - 0.84 mm
Presión total 120 KPa






Del análisis de los resultados de este estudio. se ha deducido que cuando la
velocidad lineal es supenor a los 0.50 mst, la conversión de óxido nítrico se mantiene
constante, por lo que se puede considerar que en dichas condiciones, la velocidad de
reacción global no se enctientra afectada por la etapa de difusión externa.











Fiqura 111.23..- Influencia de la Velocidad Lineal.
1.4
II!. 2.- .Err’~dia Cin&ca lo’
lii? 2.- Esn4io Cinitico 102
111.2.1.2.- Difus¡ón interna.
Una vez que los reactantes han atravesado el seno del fluido, y llegan a la
superficie externa del catalizador, deben difundirse a través de los poros del mismo, en
el interior de la partícula, hasta alcanzar el centro activo correspondiente.
Este proceso, para un determinado catalizador y en condiciones fijas de operactón,
depende del diámetro medio de partícula del catalizador empleado.
Para el análisis del efecto de la difusión interna en el proceso global se realizaron
experimentos, en las condiciones de operación que sc indican en la Tabla 111,13.. en los
que se varié el tamaño medio de partícula.
El catalizador utilizado para este estudio fue preparado inicialmente en esíníctura
monolítica, según se ha descrito en el apartado anterior, posteriormente se molturé y se
tamixó recogiéndose diferentes fracciones en el intervalo entre 0.1 y 1 mm.
Ea la Figura III.22 se muestran tos resultados obtenidos. En ella se han
representado tos valores de la velocidad de desaparición de NO, expresada en
mOINO 5-’ g ,.obnd, en función del diámetro medio de panícula en mm.
Los valores de la velocidad de desaparición det NO se obtuvieron considerando en
el reactor diferencial, la ecuación de diseño según el modelo de flujo pistón, según se
detalla en el apanado 111.2.2.1 de este capítulo.
Cuando el diámetro de partícula es inferior a 0.4 t,mm, la rNo observada, es
prácticamente constante y por tanto independiente del tamaño de panícula utilizada,
mientras que por encima de este valor la velocidad observada de desaparición del NO
disminuye progresivamente; es decir, la etapa de difusión de los gases en cl interior dc la
panícula del catalizador en estas condiciones, afecta a la velocidad global del proceso.
TABLA 111.13.- Condiciones de operación.
Temperatura media 300C
Peso catalizador 0.0505 g
Caudal total, C.N. 1.4 Lmin
Velocidad lineal, C.N. 1.47 ros
Velocidad espacial 1663.4 Lgílví
Presión total 120 KPa











0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7
Diámetro medía de oarttoqjta . mm
0.8 0.9
Figura 111.22.- Influencia del Tamaño de partícula.
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111.2.2.- CONDICIONES DE OPERACION.
Teniendo en cuenta los resultados de los estudios previos, para la realización del
istudio cinético del catalizador seleccionado se llevaron a cabo una serie de experimentos
en las condiciones de operación que se indican en la Tabla 111,14.
TABL4 111.14.- Condiciones de Operación.
Diámetro de panícula 0.15 mro
Velocidad lineal, C.N. 1.47 ms
Peso de catalizador 0.0505 g
Velocidad espacial 1663.4 Lg<h’
Caudal total, C.N. 1.4 Lmint
Presión total 120 KPa
En dichos experimentos se varié la temperatura de reacción y la composición de
los gases de alimentación, según se muestra en las Tablas 111.15, 111.16 y 111.17.
En estas tablas, se recogen los valores de lemperatura de reacción, tiempo espacial
referido al NO y la concentración de los reactaníes en la alimentación, así como el rango
en cl cual varian las mismas. Además sc indica el n’~ de puntos, N, de cada ensayo.
La planificación experimental se realizó manteniendo constantes dos de las tres
conceotraciones de reactantes, las cuates se pusieron en exceso para estudiar la influencia
de la variación del 3” componente en función de la temperatura.
Por tanto el diseño secuencial de experimentos fue planificado en tres grupos,
donde unicamente se modificó una variable de la alimentación
Grupo .1 Estudio de la variación de la concentración de
NO con la temperatura.
Grupo U Estudio de la variación de la concentración de
NE, con la temperatura.
Grupo C Estudio de la variación de la concentración de
O, con la temperatura.
TÁllL4 111,15- GRUPO A
Programo Lrperin’en¡aJ: Estudio de la vañacisin de la
TEMPERATURA W/F
50 C%0 C0,
(‘Cl (gamol’) (ppm) (pptn> (%)
N
=25 4.5454-9.33115 50-lodO 000 2 12
250 4.56114-7,12115 50-1000 100<) 2 11
jiS 4 36114-953>15 50-1000 11)00 2
4.2354-7.1655 50-000 lEteO 2
II
II
rS 4.58114-8.2755 50-1000 1000 2 II
FABLA tít /6.- GRUPO U
Programa £xperñtíeraal: atudio de la súr,aeíó,t de la U.,,
--
TEMPERATURA WIF,,0 1 N —
IT) (gsmol
t> (pptfl) 1 (ppm) 1%)
.25 4.77l1’4-5.02E4 1000 50-1000 2
=0 473114.5 16114 1000 50-1000 2
II
II
275 469114-5 l2E4 1000 50-1000 2 II
300 464114-5.02114 000 50-1000 2 II
000 50-1000 2 II
III. 2.- t,naiio Cinético lOS
TABLA ItA 17.- GRUPO C












225 4.53E4-4.SIEA 1000 1000 02%-6.5% II
250 4.37E4-4.78E4 tOCO 1000 0.291-6.5% It
275 4.34114-4.77E4 1000 lOCO 0Z%-&5% II
300 4.52E4-4.78E4 1000 lOCO 0,2%-6.5% II
325 4.65E4-5.10E4 lOdO 1000 O2%-65% II
111.22.1.- Cálculo de la velocidad de reacción.
En un reactor diferencial, la ecuación de diseño
pistón, para el proceso estudiado puede expresarse como:
según el modelo de fitijo
W - Xno..na. ~ 1 fX,.o<1 XM~, -‘XVO
&, .l•x~~ sc - ~NO ,ndí~ “‘¾ ‘it:
-
—r50) < —> j’C~ 1,-?dIs [13]




Expresión, a partir de la cual, se deduce que la velocidad inedia para cada
experimento es
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Teniendo en cuenta la estequiometrfa de la reacción,
NO + NW + - + .2 ~~ [61
y la composición de la alimentación, en ausencia de rcacciones secundarsas, se pueden




En las Tablas 111.1W 111.19, 111.20, 11121, y (11.22 se han recogido los valores
medios de concentración para los tres reactantes : NO, NH, y O, junto a los valores
medios de velocidad de reacción obtenidos mediante la aplicación de la expresión de la
ecuación Mi, a cada experimento.
TABLA 111 IBA. - GRUPO A - Estudio voñoción NO, T 225’C
ESTUDIO VARIACION NO
r
0«,(mollsg) ~NO (moVí) CNt.., (molí» C,, (molí»
6.8611-07 3.4211-05 3.2011-05 6.5211-04
6.4811-07 3.2011-05 3.156-OS 6.4011-04
1.0311-06 2.9511-05 3.ISE-05 6.5211-04
6.3111-07 2.5611-05 3.1511-OS 6.4011-04
6.056-07 2.3511-05 3.2t11-05 6.5211-04
3.2311-07 1.9511-OS 3.1211-OS 6.3011-04
4.7911-07 1.6211-OS 3.2211-05 6.5211-04
2.6811-07 12211-OS 3.026-05 6.0811-04
4.076-07 8.3511-06 3.2211-05 6.5211-04
2.0611-07 6.0311-06 3,0611-05 6.156-04
7.3011-08 1.5811-06 3.1311-05 6.2811-04
TABLA III. ¡SR.- GRUPO 8 -Estucho ;-ariacu5n NH,. T 225’C
ESTUDIO VARIACION N14,
~ (mot/sg) CNI, (mol/l) CNFO (molil) C02 (mol/ó
9.6911-07 3.266-05 3.2011-05 6.5611-04
6.8611-07 3.216-OS 3.056-05 6.5311-04
1.5511-06 3.2711-05 2.6511-05 6.5311-04
l.ISE-06 3.216-05 2.3711-05 6.566-04
1.2211-06 3.2811-05 2.0711-05 6.6511-04
8.8111-07 3.1511-05 1.7311-05 6.5611-04
1.0311-06 3.206-05 1.4111-OS 6.6511-04
7.476-07 3.1211-05 1,0911-OS 6.5611-04
¡.0011-06 3.1811-OS 7.5111-06 6.6511-04
7.3511-07 3.226-05 4.48E-06 6.7811-04
8.6711-07 3.2311-05 9.7511-07 I~211~~
¡¡1.2.- Estudio Cinbky, 108
/122.- Liudio C,nénn’ lOS
FABLA 111.18. C. - GRUPO e - Estudio variación O,. T 225’C
















































[-1111=(11. /9.4.- CSsÚ¡’ú -t - Estudio scrianán V.b. (1
l.STIIOU) VARIACION NO
f~, m~n !-~ U.,-, mul/í) L ~Á1,(S.O III) ~ 1SL1I1ú1H~
1 6411-Óé - 1. tvE-OS 2.9811-05 6.2113.04
¡.6811(16 id-lE-OS 91sF O Allí -04
3611 Oc 27311-OS (JOb-O (y 20-04
1.-SO (6 2.4311-05 -, 9% 0 6 Hl 04 ¡
1.1 W-í-6 2.1711-05 m’ os 04
8.99507 15011-OS 04
1.31! 06 1,8411-OS 1 6211104
8.5(11(7 1.1511-OS 095 0’ ‘ 6301104
2.965<-? 8 1511-06 3.0811-05 1 (2111-04
4,9’E 0’ 1 4 5211-06 5,311-0>. 6326-04
28611-t37 j 1.9011-06 3.086-01 óQIE-04
TABLA 111.19.8.- GRUPO U - Estudio cuRación Ñu,. 7’ 250’C
ESTUDIO VARIACION 414,
r~,, (mci/sg) C~lo (mol/l) CNN, (mol/l) Cm (mút/l)
1.6311-06 2.8511-05 2.8211-05 58511-04
21811-06 2.9211-05 2.61)11-05 53)96-04
2.41E-06 2.8511-05 2.3411-05 5.9011-04
2.5511-06 . 2.8211-05 2,021 05 5.8511-04
2.4411-06 2.8211-05 ti/SL Oa 5.9011-04
2.5711-06 2.1811-05 t 1 ~4l 05 59011-041
1,5811-06 2.836-05 -Lot O~ 6.1111-04
l .20E-06 2,8311-05 .011 05 6.2911-04
1.4111-06 18111-05 6?; l 1 ob 6,1311-04
1.2611-06 2,7111-OS 3.5511 06 59511-04
1.0211-06 29411-05 ¡ 7.QIL 07 6,2911-04
-
TABLA III /Pe.- GRUPO C -EJ al 0 1 )5O’C
ESTUDIO VARIACION[U,
r,~0 (mol/sg) CN(, (tn,ol/l) ICNII,(mol/I)
2.28E-06 3,5911-05 ~ ME-OS
CO, (íttoí¡l)
2.2111-03
2.0411-06 33211-05 3, lOE-OS 1.6311-03
2.1311-06 3ISE-05 2,9911-05 1266-03
L9IE-06 3.0211-05 2,8911-05 9.0811-04
1.7011-06 28711-05 2,8311-05 1 5.896-04II
1.5011-06 2.7711-05 17011-OS 4.1911-04
19511-06 2.7511-05 24711-05 1 28011-04
l54E-06 3.0911-05 3.0211-05 2.466-04
l.52E-06 3.ímti-05 3.026-05 1.56604
1.6811-06 31511-05 3.0011-05 8.9>11-05
1.5711-06 2.7911-05 2,7011-05 5.9911-05
III. 2.- Estudio Cir.Ñin, lío
L4BLI UllOA. - GRUPO A - Estudio variación NO, T = 275’C
tlSTtIflIO VARIACIOI4 NO
5. ~Slc-OP ‘RIF (~
.5 2SF 2.896-oS
3 §1311 6 2SiE-0S
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1.41>1<1 11120 8. - <II?IJPO 8 - Fj,udt-> siiríanón O - T -~ 2751
FSTUDI<) VARIAClON NH
mol/sg> ti~~ imol/i) (~ (n,ot/l) U0, (moi/i>
OP 2.541105 1.4615-O5 5.41V-FA
3.81!- Qe 2.576-05 2356-05 1 486-04
- ?2> 06 2 SSE-OS .116-0=
-~1 (0 2.5211-OS 3611-05 5521045.3911-04
k 06 2 6-411-05 1 666-05 5 8111-04
3 191106 2.5311-05 1 2711-05 5,35E-04
25511-05 1 OSE-OS39-06 56811-04
561-06 2 536-05 966-06
sOl- 06 ‘ 2.flH-05 SIL 06 1 5526-04o 411-04
0)1 06 26411-OS 2 5411-06 6-4
nl 06 2.6011-05 69011-06 E 0-4
3]-
1!
TABLA I112Ú (1- GRUPO C - Eyradio í’eriación O,. f = 275’C
ESTUDIO VARIACION O,II





4,6311-06 3.1511-OS 2.8511-05 (6011-03
3.8711-06 3.0111-05 =3511-05 12611-03
4.166-06 2.8911-05 .71V-OS 9.0211-04
3.8911-06 2.8911-05 i 27311-OS 6.0111-0493 63 5 40 05 4 IF.5311- 2.80 -
2.5611-05 2,1811-04
3.2511-06 2.5611-05 2.486-05 1.346-04
3.0111-0.5 25911-05 25211-05 7.706-05
2.5611-06 2.9811-05 2.936-OS 6.6311-OS
TABLA J1I.2I.~4.- GRUPO A - Ftrwiso vanan<Sn NO. T = MÚ’C
ESTUDIO VARIACION NO
r~0 (mol/sg) C~0 (molí>) J C~ (mol/l) C~ (mol/l)
—— ———4
1.066-OS 35>11-OS ~. 2.1013<05 1 5,6311-04
8.256-06 3.23V-OS 2.3011-05 57411-04
6.7711-06 28411-05 2.3611-05 5.646-041
6.9011-06 24711-05 23>11-05 5.5311-04
5.666-06 2.2211-05 2,5911-05 5.536-04
5.1511-06 (.8211-OS 2.4411-05 5.5511-04
4.77E-06 >496-OS ¡ 2.3611-05 53211-04
42611-06 lAXE-OS 2.5811-05 5.7411-04
3.126-06 79>11-06 - 2486-05 5.356-04
2.2011-06 4.3411-06 27411-05 5.7711-04
9.266-07 (15711-06 2,7311-05 5.586-04
UL2.- Esna-iio Cinético i12
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:48/A LtI U Él - ‘IRJiPO Alead/a <anacván (í/ -‘ .WO-C
4
~ ¡ _
INi ~rnJ s) ~ ________ 4 -—
Csc (moi¡l) 5s-~o <atol/U % (niol/IS
o-sL 06 i 2.4511-OS ¡¡ 24111-OS 1 í.9211-03
4 601106 2.49505 2.286-05 l .4411-0.4
2.4611-05 2.4211-05 1.146-036 13t ~ i - 1
IIu 7’L-06 2.5211-05 2.3911-05 85611-04 ¡
u -06 j 24811-05 3711-05 SOOE 04
3311-05 ‘~09E-04
:04~06 1 242505 2
-‘ 2 t,8E-05
24711--OS 4>11-05
1 64-0., 2>411-05 1 1 3511-04 17
~1& 78211-05






































TABLA ¡II. 22.A.- GRUPO A - ¿trucho soñación NO. Y 325 ~C
ESTUDIO VARIACION NO
1 .00E-OS 2.25 11-05 - -~ —1t5«, (ínol/sg) ¡ C>~ (mellO - CNW (molí>) U,, (mol/I)
- .O9E-05 11-04
9.001106 2 lOE-OS 1611-OS >5111-04
7.6411-06 1.8311-OS 2611-05 2.7613<434
7.6011-06 (16811-05 3413-05 <.7313-04
6.78V-Có 1456--OS 3213-OS 5311-04
6.6911-06 12511-OS 416-OS 5.7311-04
5.3811-06 9.7111-06 4111-05 >5313-04
4.7911-06 7.3811-06 - :5211-05 56913-04
2966-06 5.0211-0.5 2.5611-05 ‘1 521104
2,6811-06 3 2,7011-05 5.7011-04
2.Yi!E-058.9411-07 1.0213-06 ¡ 5.5411-04
TABLA fIL 22.8. - GRUPO fi - Estudio soñma-idn ÑU,. Y 325’<?
ESTUDíO VARIACION NH,
m0 (mol/sg) C~0 (mol/I) Grj4j (niollí)
lOIE-OS 2206-05 (336-5 5.3411-04
(Orn-OS 23011-05 19513-OS 5.6411-04
1.0411-05 2.346-05 1.736-OS 57011-04
9.3711-06 217V-OS ¡ .3813-05 5.2611-FA
1.0011-OS 2.3511-05 3.1611-05 5.7011-04
8.9211-06 2.2111-05 8.926-06 5.3411-04
83811-06 22311-05 66911-06 54211-04
7.546-06 2.3>11-05 48111-06 5.48E-04
63811-06 23611-05 3.4011-06 5 4211-04
4>011-06 2.SOE-05 2.0611-06 5,4911-04
2346-06 2556-05 6.5011-07 35.191104
III. 2.- En u4<o C¡nésico t14
- tSsucio (¡n/to., lIS
JYIBLA ¡ti 22.C. - GRUPO C Estudio varioci5n O~, Y 325’C
ESTUDiO VARIACiON (3,




































lEn as Fiyu¡ as lI~ .23, III.=4, y 111.25 sc han represe.nu:aio respectivamente. ¡os
valores de la velocidad med~a de reacción, expresada ‘-eme velocidad de desaparición del
NO, oc ftu,c<ón de la variación de las concentraciones de NO. NH3 y O- a difercotes












212.2.- Lisudio C¡n~sjro >16
—1<NO (lE-e) . ti,oI NO Q
1ff
300~C
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Figura 111.23.— Variación de la (NY,] con la p0.
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Figura rI:.24.— Variación de ¡a (OJ con la r~.
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Figura IIt.25.— Variación de la [NO) con la r,,0.
Analizando estas gráficas se puede estudiar la influencia que cada uno de los
reactantes ejerce en la velocidad de reacción. Así en la Figura 1(1.25 se observa que la
variación de la
5N0 con la C~
0 es lineal, obteniéndose rectas que pasan por el origen, lo
cual es indicalivo de la posibilidad de que la velocidad de reacción, sea de primer orden,
con respecto al NO.
Sin embargo, tanto para el NH3, como para el O, el tipo de curvas que se obtienen
al variar sus concentraciones, reflejan la influencia de fenómenos de adsorción para los
mismos, lo cual lleva consigo la necesidad de plantear modelos cinéticos de tipo
hiperbólico, donde se incluyen los parámeltos de adsorción de estos reactarites.
1a¡
0 10 20 30 40 50
% (lE-O) mal,4>0 u
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111.2.3.- MODELOS CINETICOS PROPUESTOS.
Teniendo en cuenta las consideraciones realizadas en el apanado anterior, se han
postulado una serie de modelos cinéticos que tratan de describir eí proceso de la Reducción
catalítica Selectiva de NO con NR, en presencia de 02 utilizando el catalizador
seleccionado.
El primer modelo que se ha considerado, Modelo 1, corresponde a un modelo de
lipo potencial, con un orden total de reacción correspondiente a, n = a + ~ + y.
Los demás modelos presentan ecuaciones hiperbólicas, donde aparecen términos
referentes a los fenómenos de adsorción de los distintos compuestos del proceso.
Los Modelos 11, IV y VI están basados en modelos empíricos obtenidos en estudios
cinéticos anteriores, en los que los datos experimenlales se ajustaban correctamente a las
ecuaciones propuestas, empleando para su estudio, catalizadores basados en V,O,. Sin
embargo, los modelos III y y está,, basados en modelos mecanísticos propuestos en la
bibliografía.
* El modelo Hl corresponde a un estudio cinético de la SCR de NOx con NR,
sobre catalizadores de platino propuesto por l-lMeier y col. (74). Un examen de este
modelo, muestra que los centros activos de adsorción para el oxigeno, son probablemente
diferentes de los del amoníaco y del oxido nítrico, y estos autores proponen un modelo de
adsorción para el O,, NO y NR, del tipo de Lagmuir-Hinshelwood.
* El Modelo V corresponde a un mecanismo propuesto por Jansscn y col. (75),
donde los catalizadores empleados están basados en V,0, con TiO, . AI,O, y StO,. En
este modelo se establece que el mecanismo de reacción del NO con el NR, tiene lugar a
través dc 2 centros activos que son oxidados por el oxfgeno presente en el medio de
reacción.
En estos centros oxidados se adsorbe el NIl,, para dar lugar a distintas especies
adsorbidas que reaccionan con el NO, según un mecanismo del tipo de Eley-Rideal, para
formar N, y 1120. El 14,0 formado se desorbe, dejando reducidos los centros activos del
vanadio. De esta forma, los centros reducidos pueden ser de nuevo reoxidados por el 0,,
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e íníc’aIst ¿.5< de nuevo el ciclo cíe la adsorción-reacción-desorción.
tas distintas ecuaciones generales que se obtienen de los modelos cinéticos
propuestos aparecen cn la Tabla 1>1.23.
IÁLILA 111,23.- MODELOS CINETICOS PROPUESTOS.
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111.2.4. DISCRIMINACION DE MODELOS CINETICOS.
Hl método más utilizado para la elección dc un determinado modelo cint%lico que
se ajuste a los datos experimenta]es obtenidos debe pasar por el cálculo previo dc
parámetros cinéticos.
Ho el caso de reacciones simples las ideas fundamentales fueron dadas en la
anterior década por Kriurel. Hoirnan Froníent (76), (77) y (78), aunque
ciertamente sólo Froment y col. (78t avanzaron en la discriminación de paránseiros.
Para reacciones múltiples el problema es inconíparablemente mis complejo, y ci
camino recorrido mucho mas corto (79), (8(1), aunque quizás la solución consisía
en reducir el problema de una reacción múltiple a la suma de reacciones sirnotes. opciOn
por otro lado no siempre posible de llevar a cabo.
Teniendo en cuenta todo esto, el mélodo de discriminación que se ‘-a a segtíir está
basado en uno anteriormente aplicado a problemas nsultirrespuesta por Liarc>a-t)cboa y cuí -
(81), y consiste en las siguientes etapas:
1.- Erperimentac-ián. según un Visedo cílsico, y propuesta de modelos a
discriminar.
2.- Cálculo dc parámetros, normalmente por técnica lineal, lo que obliga
a linealizar las expresiones de los modelos cinéticos postulados.
3.- Aplicación de Criterios Lszoahfsucos: significación del ajtíste, 1’ de
Fisher, y significación de los parámetros. st. t de Student.
4.- Aplicación de Criterios FÉnicos: variación de los parámetros con las
condiciones experimentales de acuerdo a lo esperado, a lo deseado o a lo
impuesto.
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En este, caso:
a) Valores posfrivos de todos los pordm~rnn. a todas las
temperaturas.
b) Variación aceptable, en sentido y magnitud de las constantes
cinéticas y de adsorción, con la teirperatira.
IJada la complejidad de las expresiones de velocidad expuestas en la Tabla tl[23,
pal-a icalirar el cálculo preliminar de los parámetros, se han linealizado dichas expresiones
en lución dc la’.¡ variables conocidas -apenmentalmente (CNo, 0Nío, C,,~1<, pata poder así,
efec ívní- el :tU.tc de los datos experimentales, a discriminación estadística entre los
d e rc ‘mit:s n~ocIe] os.>-iae~-aluac iór¡ de ls di eren es con‘¡1antes -
Así por ejemplo, para el Modelo II. la expresión de la velocidad de la desaparición
del NO ‘iene dada por:
-, kL~K,.~,Ko,ú7ÑO ‘-‘ni ~p .
<1 sK,«, 0,~i ~2 -‘ K.,~ ‘Mi. ‘2-
Pudiendo iineali,.arse de la siguiente forma
1 - - ,~, O,,.) (it /0.,, 0.,,) (1 /0 0 1¡j.K
- - -— 0A-’~ ‘- =0 ‘~ 0,U’~VH, -
En esta expresión, st sc mantienen constantes las concentraciones de N11
3 y O,.
resultada, reagrupando términos constantes, la siguiente expresión
1<2 - __ _____
- <2 K>flc?>,,) 1<2+ ~i=.. 112)0ÑO ~<
2c~Ño
cuya única variable a temperatura constante es la 0,,,,.
Así se obtiene, una ecuación lineal de la forma
y ax + h 113)
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De modo similar, si se mantienen constantes las concentramones ‘le NO y O,
quedando la Ch,,, como única variable independicí-te, reagrupando términos constantes en
la expresión (III, se obtiene:
_______ = — ~<
4s,0~, 1<2’ 14?
r,,,, 1<PM,0WH, KtN,C~rf X~cd,CN~,fi 0
- ¡IB,
Y análogamente, al mantener constaríre.s tas concentraciones 4-le NO y NIt, y
quedando la Ce,, como única variable independiente, se puede llegar a a expresión:
(3. + /0 0 3 se -‘~ /0 0
—L - /0, 4 <VQ5¡,~
¿0,0. - < 0 - .1< -- - -
- - - ¡-3 Q¡ ¡.> •~, -
De fornía similar, se obtienen las xíiac¡ones ¡nealízadas de los restantes modelos
los cuales aparecen en las fablas II! .24, ¡<sI como las expresiones respectivas le las
distintas constantes que aparecen en las fablas 1>1.23 y siguientes.
LIna vez linealizadas las ecuaciones - sc soí nr-ten :1 regresión nl ¡i¡ tiple líoc;il
mediante un programa en lenguaje Fortran IV - para calcular los parámetros de las mismas,
a cada una de las temperaturas estudiadas y teniendo en cuenta que la plaí4ificación de
experimentos se realizó en tres grupos reconocibles por los subíndices a, ú y e, en los que
se varié la concentración en la alimentación de NO. NU, y (1, respectívaínente.
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TABLA lii 24 A - Expresiones de lús ecuaciones thíeolizados de los Modelos ¡ y 11
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TABLA 111.24.8. — Erpresiones cje ¡ca ¿-cunccottes linealizaclas ,te /os Modelos ¡II y LV.
MOI)ELO CINFTIC<) ECLACION LINEAL ZA
Modelo lila ¡








“l¡~~ ‘-7*~ ‘-NR. 4 Mf
Modelo lVc
4- ¡5
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111.2.4.1.- Aplicación de los Criterios Estadfsticos.
Para realizar la discriminación de modelos, en primer lugar se aplicaron los
criterios de ajuste del modelo y significación de cada parámetro cinético, medidos por la
E de Fisher y la> de Student (13 al 95% de confianza.
Los valores de referencia bibliográficos 82) de estos parámetros estadísticos
se dan en la Tabla 111.26, para las diferentes temperaturas y según el ntimero de grados
de liberad exislentes(N-K4. siendo N el número de experimentos realizados y Y., el
número de variables independientes del modelo.
Cada uno de éstos parámetros de referencia bibliográficos marcan el alor mínimo,
para que el modelo cinético propuesto pueda considerarse aceptable.
1-ls decir, para aquellos modelos que tengan valores de la E Fisher o de la y~,,
iguales o mayores qsíe los dados por los de referencia, se podrá decir que dicho modelo
propuesto cumple los criterios estadísticos.
¡Hl 2-- Estudio Cinético
TI BL-4 111.26.- Valores de referencia bibliogr4ficos paro la F Fis/ter y la t¡,M,’u
TEMPERATURA CC> N-K E Eisber nf. t• nf.
225 II 4.84 2.20
lO 4.96 2.23
250 >0 4.96 2.23
9 4.26 2.26
8 4.01 2.31






325 lO 4.96 2.23
9 4.26 2.26
8 4.01 2.31
En la Tabla III .27 se muestran los resultados obtenidos de la aplicación de los
criterios estadísticos correspondientes al análisis de la P Fisher y L,~,.,,, de las regresiones
múltiples lineales de cada uno de los modelos propuestos, a las cinco temperaturas en
estudio y a los tres grupos de planificación experimental.
Se ha indicado con (-1-) cuando el valor calculado, de E Fisber ó t,, es superior al
valor de referencia; y con (-) cuando el valor ca]culado es menor al de referencia.
132
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Hs decir, por ejemplo, para el modelo 1, el cual se subdivide en los Modelos la,
lb y lc (correspondientes a los tres grupos de experimentación), se encuentra que para el
la. la E Fisher presenta 5 signos (+>, los cuales corresponden respectivamente a los
valores de la E Fisher, obtenidos a partir de la regresión múltiple lineal para este modelo.
a 225’C, 250’C, 275C, 300C y 325’C.
Del nsismo modo, para a t,, se obtienen también 5 signos (-4-). correspondientes
análogamente al caso antenor, a los valores de este parámetro estadístico en la regresión
múltiple lineal de dicho modelo a las 5 temperaturas de trabajo. ‘todo esto significa que
ambos parámetros estadísticos, superan el valor dado de referencia bibliográfico.
Uísa vcr. realizada la comparación con los parámetros de referencia, se pasa a
discriminar entre todos los modelos. Para ello, se adopta como criterio, desechar todos
aquellos modelos que presenten irás de 2 signos negativos en el conjunto de todos sus
parámetros estadísticos, generalmente debidos a que más de dos parámetros, o un
parámetro a varias temperaturas, no era aceptable, con una confianza del 95%.
Así, por ejemplo, el modelo lila presenta valores positivos de la F Fisher a todas
las temperaturas, pero sin embargo la 1,, que corresponde a la significación del primer
parámetro cinético del rtíodelo, es negativa a todas las temperaturas ya pesar deque la t~,
correspondiente al segundo parámetro cinético del modelo, sólo presenta un signo negativo
a 250’C; se puede considerar a este modelo lIla, según el análisis estadístico como no
aceptable. Puesto que no cumple el criterio preestablecido anteriormente, de tener
solamente dos signos negativos en su haber, correspondientes a valores de la E Fisher o
la r, menores a los de referencia bibliográficos.
Como consecuencia de esta primera discriminación podrían ser desechados los
modelos III, IV y V. Sin embargo, se van a seguir analizando todos los modelos con los
siguientes criterios para asegurarse con mayor certeza si son ó no válidos. Por su parte os
modelos 1. II y VI, pueden considerarse aceptables según este criterio, ya que cumplen el
-análisis de los criterios estadísticos.
¡ti. - Estudio Cinético
TABLA 1/1.27 - Aplicación de los Criterios Estadístí cas, E de Fis/ter y ¡, de cada
parámetro a las Y emperwurar.





le -++±+ --+--4-++ ACEPTABLE
lía ++-4-±± 4-+-t++ ACEPTABLE
111, -±±±+ --+-+±+ ACEPTABLE
Ile —+±±1- ---++± NO ACEPTABLE
lila +++-4--l- -------- d---+±+ -______ NO ACEPTABLE
111)> + + + + + ..- -s-+ 1 NO ACEPTABLE
¡¡¡e --+++± uii~ ~ NO ACEPTABLE
¡Va ++1-++ -
------i- + NO ACEPTABLE¡Vb +—+--+- NO ACEPTABLE
¡Ve -±1-1+ --4-+++ ACEPTABLE
Va -+-±± — NO ACEPTABLE
Vb -++++ ------+ ¡ --- —-- NO ACEPTABLE
Vc -++++ --3--l-±-3- ACEPTABLE
tZ 72 ACEPTABLEACEPTABLE
Vie ±+-4-++ 4--4-±+-b ACEPTABLE
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111.2.4.2.- Aplicación de los Criterios Físicos.
En este punto se trata de analizar si los parámetros cinéticos obtenidos en las
regresiones múltiples lineales, var/an con las condiciones experimentales, segón lo
esperado, es decir según una tendencia que tenga un sentido físico aceptable.
A continuación, a los 6 modelos propuestos se les sometió a los siguientes criterios:
sí) panimefros pos/aros.- En tina reacción catalítica, los valores de todas las
constantes cinéticas han de ser positivos a todas las temperaturas, dado que valores
negativos en las mismas carecen de sentido físico.
Por tanto, se han analizado los signos de las contantes de los modelos propuestos,
adoplÁndose como criterio discriminatorio
lillininar aquellos modelos cuyas constantes Cta éticos no tengan valores
positivos a modas las lentpemtaras.
b> Variación con (a temperatura.- El siguiente paso en la discriminación, es
analizar cómo varían con la temperatura las constantes cinéticas, k-, y las de adsorción
(KNO, K4-1.,. K0j.
Al aumentar la temperatura, la constante cinética siempre debe aumentar, pues de
no ser así, el valor de la energía de activación resultante sería negativo y no tendría ningún
sentido físico; por otra parte las constantes de adsorción normalmente disminuyen al
aumentar la temperatura.
De esta forma, se ha analizado la variación de las constantes cinéticas con la
temperatura, adopióndose como criterio discriminatorio
Rechazar aquellos modelos en los que la 1< cinética no aumente con la
mcmpervaura, pues el valor de la Ea debe ser siempre > ~.
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A partir de las ecuaciones linealizadas de todos los modelos propuestos y de las
expresiones de cada una de las constantes que aparecen en las mismas, se han obtenido.
mediante regresiones múltiples lineales, los valores de K cinética, KNo, KN,,J, y Ko,, que
se muestran en las Tablas ttl.28.A, 8 y C, para todos los modelos planteados.
En ellas se han tabulado de forma resumida los valores de todas las constantes
cinéticas para los 6 modelos en estudio.
Dc acuerdo con el primero de estos criterios, signo positivo de las contantes
cinéticas y de adsorción
Los Modelos III. IV y V presentan valores negativos de algunas de sus
constantes; mientras que todas las constantes cinéticas de los restantes modelos 1, tI y VI
resultaron positivas a todas las tcntperaturas.
Al aplicar el segundo de los criterios, variación de los parámelros con la
tetnperatura, los niodelos que presentan una -variación aceptable de todas las constantes con
la misma, son los modelos It y VI.
El Modelo 1, que corresponde a un modelo de tipo potencial, presenta también una
variación aceptable del aumento de la constante cinética con la temperatura; sin embargo,
los valores dc los se,wiórdenes de reacción, correspoxidientes a cada ano de los exponentes
de las tres concentraciones de reacrantes en el modelo, a, ~ y -y. presentan una cierta
tendencia con la temperatura.
Se puede llegar a considerar qtíe los valores de a y -y, correspondientes a los
semiórdenes del NO y O,, apenas varían y son casi constantes con la temperatura, pero
sin embargo el valor de #, correspondiente al exponente del NH, aumenta claramente al
aumentar la temperatura, lo cual no tiene ningún sentido físico, ya que éstos parámetros
soíi totalmente independientes y deben permanecer constantes con la mmsn,a,
Como consecuencia de esto, se puede considerar que un modelo de tipo potencial
no es válido para explicar los resultados experimentales obtenidos, ya que en su
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formulación, no se encuentra ningún término correspondiente a los fenómenos de
adsorción, que tanta importancia adquieren en reacciones como la estudiada, donde el
mecanismo de reacción de los reactantes, generalmente pasa por una etapa previa de
-adsorción, y es en este punto donde según el Modelo t, el NH, parece jugar un papel muy
‘oportante
Por tanto, aunque este modelo sea aceptable desde el punto de vista estadístico y
a pesar (le que Su constante cinética aumente al aumentar la temperatura, no tiene un
significado tísico aceptable aL encontrar que los somiórdenes de reacción varían con la
temperatura.
Teniendo en cuenta el resultado de la aplicación de todos estos criterios, los
Modelos III. IV, y V pueden ser desechados al no superar salisfactoria,neníe ni el anXisis
de los criterios estadísticos ni el de los físicos.
Por tanto, solamente los Modelos II y VI pasan aceptablemente tanto los criterios
csta<listíeos corno los criterios físicos.
TABLA III. 28.~-l. - Resullados de la Regresión Múltiple Lineal.
TEMPERATURA 1< a -~
225 0,01648 0.74277 007670 0.14342
250 0.03201 0.67248 0.24316 0.09647
275 0.47294 0.78209 0.27520 0.14594
3130 3.99005 070788 0.46346 0.17288






225 1.7511-6 5.019114 6.573116 2.310114
250 2.5211-6 5.100114 1.304116 2.350114
275 7.7311-6 5.210114 8.580115 2.306114
300 1.5311-5 5.908114 4.2001±5 2.390114
325 2.0011-5 6.603114 3.9151±5 2349114
MODELO II
TEMPERATURA(00 K K«,
225 49.775 -23.22E3 -6748.99 5.5511-2
250 7.3311-5 -7.6611-2 -1.3911-2 -1605.13
275 -9.423 -1156.46 554.94 -1793.10
300 24.094 -673.44 635.37 -1762.30
325 -75.803 1.9511-4 1130.98 -1926.51
MODELO III
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225 -13.461 25.347E3 -1330.473
250 >92.58 15.674113 -44317.10
275 24590 67.789E3 2>6.7909
300 484.55 87.424112 -59.3733




-6.23E-l 1 1.011±->2 -0,4999
-l.óSE-lO .4.29E-14 -0.5342
¡ 275 -2.3171±-lO -1.8511-13 -0.5012
300 -2.31811-lO -4.8311-13 -0.5000





225 0.0289 0.6873E7 0.53>01±5
250 0.0874 0.1534117 0.3350115
275 0.2546 0.87601±6 O.2106E5
300 0.4476 0.40201±6 0.1390115
325 0.6581 0.35191±6 0. t049115
MODELO VI
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En la Tabla lIt29. sc han tabulado los valores de los parámetros de temperatura
de los modelos seleccionados, obtenidos al aplicarles el ajuste a ecuaciones del tipo
Arrhenius, para la constante de velocidad, y del tipo Van’t lloff para las de adsorción:
E /R
~ ¡¡0/ R
k,, expí— L 1171
En dicha tabla también aparecen los parámetros estadísticos correspondientes al
ajuste lineal de estas ecuaciones : E Fisher, ti y el coeficiente de correlación y’.
De acuerdo a estos resultados, se observa desde el punto de vista estadístico, qtíe
aunque ambos modelos superan el valor dado de referencia de la E de Fisher. el Modelo
It tiene valores menores que el Modelo VI.
Por otra parte, los valores de la t, correspondientes a la 1< y KÑC,. en el Modelo II
son menores a los de referencia, mientras que en el Modelo VI todas lar, correspondientes
a todos los parámetros cinéticos, superan siempre cl valor de referencia.
l’odo esto, unido a que los coeficientes de correlación para el Modelo II son
siempre menores que los del Modelo VI, nos Ilesa a seleccionar al Modelo VI, con el
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111.2.4.3.- Optimacién de los valores de los parámetros cinéticos.
Después de realizar la discriminación de Modelos propuestos se han optimado lodos
los parámetros que aparecen en a ecuación del modelo seleccionado, ajustándolos a
expresiones del tipo siguiente
E_IR
k = expilo k0 -- - 0 —I 11817-
Con este tratainienlo, cada patitoetro presente en la ecuación del Modelo Vt. se
desdobla en dos, del tipo 1c~ y E,IR ó AW,/R, transformándose en la siguiente expresión:
áN,%/R áHÉ~/R(K0—exp RaIR> -E .0-45x~--—~---) C,~,,CÑHCO
T (K,m,--exp ‘ -) 1K5
ái#,~/R AliÉ/E
111.2.4.3.1.- Regresión Múltiple No Lineal. Método de Marquardt.
La optimación de los parámetros de la ecuación propuesta sc realizó mediante una
Regresión Múltiple No Lineal, con un programa en lenguaje Fortran IV, empleando el
algoritmo de Marquardt (83>, cl cual ajusta al mismo tiempo, todos los parámetros -a
todas las temperaturas, partiendo de los resultados obtenidos en la regresión múltiple
lineal. Este método proporciona la siguiente información
- el valor óptimo de todos los parámetros.
- el intervalo de validez de todos los parámetros con un 95% dc confianza.
- la mínima suma de residuos al cuadrado SRC.
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Los resultados correspondientes a la Regresión Múltiple No Lineal <con el
algoritmo de Marquardt) del Modelo VI, aparecen en la Tabla >11.30.
Como puede apreciarse, el Modelo elegido presenta una región de confianza
bastante estrecha, para los valores óptimos de todos los parámetros cinéticos y además el
salor de la suma de residuos al cuadrado es muy pequeña, del orden de 10”, lo que
confirma la bondad del ajuste de los datos experimentales obtenidos al Modelo elegido.
TABLA 111.30. - Valores Óptimos e intervalos de confianza <95%) de
Modelo VI.
los Pardnierros dcl




Ln k~ 14.2834 >52945 13.7867





1 n K ,, 4.027 5.637 333>3
MI .>g R -3363 -3148 -3873
SRC 040192311-lO
111.2.4.3.2.- Validez del Modelo seleccionado.
Con e> fin de visualizar gr4ficamente el grado de ajuste obtenido, se han comparado
los datos de velocidad de desaparición del NO medidos experimentalmente, con los
calculados mediante la expresión cinética del Modelo VI.
El resultado de dicha comparación se muestra en las Figuras 111.26, 27. 28, 29 y
.10, para cada una de las temperaturas de reacción utilizadas.
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En ellas puede apreciarse que el modelo seleccionado se ajusta con gran precisión
a los resultados obtenidos en cada uno de los grupos de planificación experimental,
especialmente a tensperatur-as altas.
Por otro lado, también se han representado tanto el ajuste de las constantes cinéticas
a la ecuación de An-henius. así como de las constantes de adsorción, a la ecuación de
Van’> Hoff, en las Figuras 111.3> y 32, en las cuáles. sc confirma el alto grado de validez
obtenido estadísticamente.
NO calculad. , C1E~7)
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Figura rII.26.- Comparación do la ~ medida con la
calculada con el Modelo VI a 225W.
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Figura 511.27.— Comparación de la r*, medida con
la calculada con el Modelo VI a 250W.
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Figura 111.28.- Comparación de la rs-,, medida con
la calculada con el Modelo VI a 275W.
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Fiqura 111.30.- comparación de la rM, medida con
la calculada con el Modelo Vil a 325W.
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Figura 111.31.— Ajuste de la constante cinética a





















Figura 111.32.— Ajuste de las constantes de
adsorción a la ecuación de Van’t lioff.
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Como conclusión, se puede establecer que después del estudio de la discriminación
de los modelos cinéticos propuestos, la ecuación que mejor reproduce los resultados
experimentales obtenidas en la Reducción Catalítica Selectiva de NO con N14, es la
siguiente
k 4»
- (1~ 4»,c»,Q(\ ~ [201
* KO,C
001
siendo los valores óptimos de los
de confianza, los siguientes
parámetros. tIc cada una de las constantes, con un 95 %




¡6 ex~(- y’1 7.26 exp(—[ 221RT 7
- 52.47 Kjn,ol-’
Ko, = 3363K0exp(-——-7--) =56.09 exp(—>7 (231
= - 27.96 Rimo>’
El valor de la 11, delerminado está de acuerdo con el valor dado por Inonsata y
col. (84) para esle tipo de catalizadores.
[21>
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El Modelo cinético seleccionado está en concordancia con un mecanismo que en
líneas generales puede describirse considerando inicialmente al catalizador en la forma
oxidada. En estas circunstancias el amoníaco se adsorbe sobre los iones V=O
superficiales, y el NO reacciona desde la fase gas, según un mecanismo de Eley-Rideal.
con e] Nl-!3 adsorbido.
Al desorberse el N, y el Ii» de la superficie del catalizador, éste queda
parcialmente reducido. La reoxidación del mismo, para regenerar los centros activos
precisa de átomos de oxigeno adsorbidos previamente en la superficie del catalizador.
111.3. INFLUENCIA DE LA FORMA FíSICA DEI.
CATALIZADOR
111.3.1.- DESCRIPCTON DE LOS CATALIZADORES.
El desarrollo de un catalizador para la eliminación de lOS óxidos de nitrógeno
emitidos por las plantas de combustión que utilizan carbón como combustible, debe pasar
por su diseño en la forma adecuada que pertnita el ti-atamiento dc elevados volúmenes tic
gas (caudales del Orden de> millón de ~ con partículas cii suspensión (cenizas).
Para llevar a cabo este tipo de tratamientos de depuración
la solución más adecuada es la utilización de catalizadores de flujo paralelo, ca decir en
forma de tubos, placas a monolitos.
¡dna ‘qfl que se ha seleccicoado el catalizador y conocido tu comportamiento en
ausencia de limitaciones difusionales, es necesario analizar el efecto que la iorma física
ejerce sobre la actividad catalítica de los mismos, con el fin de estudiar su comportamiento
en las condiciones reales de operación a nivel industrial.
Para ello, según el procedimiento descrito en el apartado del catalizador
seleccionado, del capítulo 111.1 - se prepararon una serie de catalizadores con la mtsma
composición, variando la forma lísica
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Cealizodores en forma de extraído cUí,tdñco, “Ea, la pasta precursora
del catalizador, con la composición seleccionada, se extruyó utilizando una
hilera con agujeros cilíndricos de 2.2 mm de diámetro. Después del
tratan-tiento térmica se obtuvo el catalizador cilíndrico denominado ~E’,
cuyas dimensiones medias fueran de 2 mm de diámetro y 5 mm de
longitud, lo que supone un diámetro equivalentede 3.11 mm.
A continuación, se cambió la hilera y se extniyeroo, con la misma pasta
precursora, monolitos que se Secaron y trataron térmicamente, según se indicó en el
apartado de preparación de catalizadores del Capítulo II.
A partir del material exImido en forma monolítica se prepararon los siguientes
catalizadores:
CataIiza.dor en fo,-ma de padícédas, 7».- Se rompió la estructura monolítica
formada y se molturó entre 0.84 y 1.410 mm, obteniéndose partículas de diámetro
rnedto de 1.12 mm, las cuáles son del mismo orden de magnitud que el espesor de
a pared de la estructura monolítica.
(~¡aflzaJor en forma ,nonoIíJzca, ‘41’.- Se obtuvieron estructuras
monolíticas de 21 canales cuadrados cuyas dimensiones son
Lado de una celda = 2.7 mm
Espesor de la pared 0.85 mm
Superficie geométrica = (AP) 8.57 cm’cm’
Densidad media del monolito = 0.64 gctn4
1ff .3.1.1.- Actividad Catalítica.
Se ha estudiado la actividad catalítica de estos tres catalizadores en función de la
temperatura, en las condiciones de operación que podemos denominar de referencia cíe
este trabajo, y las cuales aparecen en la Tabla III.> -
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Los ensayos de actividad catalítica pata los catalizadores de esta serie, se han
llevado a cabo en el equipo descrito en el Capítulo It como sistema experimental para
reactores que operan en régimen integral.
El análisis de estos datos permite comprobar la influencia que la forma física del
catalizador ejerce sobre sus propiedades catalíticas. En la Figura ltl,33 se han representado
los resultados de la conversión de NO (en % molar) y de la [Nl>,)de salida, en función
de la temperatura de reacción.
XNOI % molar NHa. ppm salida (Miles)
250 275 300 325 350 375 400
TEMPERATURA, OC
Figura 111.33.— Influencia da la forma física sobre el
contportamiento del catalizador seleccionado en la SOR de
NO. E cilindro, 2’ Tamizado, ti Monolito.
El comportamiento de estos tres catalizadores, en la reacción de reducción de NO
coí, NR, al aumentar la temperattira de operación de 250C a 300C es cualitativamente
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En e> intervalo de temperaturas entre 300C y 400C, tanto para el catalizador con
forma monolítica M, como con el de panículas T. se obtienen valores de la
conversión de NO prácticamente constantes.
Sin embargo, a partir de 30(YC el catalizador cilíndrico experinienta una
disminución de su actividad catalítica a medida que aumenta la temperatura de reacción,
descenso que se hace más acusado a partir de los 350C.
Este descenso de la actividad catalítica al aumentar la temperatura por encima de
los 350”C, en los catalizadores cilíndricos, parece deberse a la existencia de una reacci6n
química secundaria, la oxidación del amoniaco por el 0 presente en el medio; la cuál
compite con la reacción principal del proceso, provocando por tanto una disminución en
la reducción del óxido niulco.
El hecho de que este efecto no se aprecie ni en los catalizadores con forma
monolítica ni en los de forma de partículas tamizadas, parece indicar que se debe a
fenómenos relacionados con el tamaño de partícula catalítica, como pueden ser los
derivados de la transferencia de materia y de calor.
Desde el punto de vista cuantitativo, los valores de conversión obtenidos con el
catalizador en forma de monolito fueron inferiores que los obtenidos con las otras formas
físicas, siendo el catalizador T”, el que presentó los valores de actividad más elevados
en todo el intervalo de temperaturas de trabajo.
Estos resultados reflejan claramente la existencia de limitaciones por problemas
difusionales, o por efectos derivados del modelo de flujo que presentan los gases
reaccionantes al pasar a través del lecho catalítico, tanta desde el punto de vista
fluidodinámico como del grado de mezcla de los mismos.
En efecto, para el caso de los catalizadores con forma de extruido cilíndrico, E,
y de paniculas tamizadas de diámetro medio dc 1)2 mm, T, el modelo de flujo que
presentan los gases a su través esrá próximo al de FLUJO PISTON (85>, y por tanto,
¡11? 3.. h
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puede considerarse que todos los elementos del fluido se mueven con una velocidad
uniforme a lo largo de corrientes paralelas (86> y el único mecanismo de transpone
que hay que tener en cuenta es el propio movimiento de este flujo perfectamente ordenado
(87).
Por otro lado, en reactores con catalizadores de estructura monolítica el lujo del
fluido que pasa a su través es laminar, con un perfil de velocidades, a través ‘le los
canales, desarrollado (88). Por tanto, la principal característica de este modelo de flujo
es la presencia de una distribución parabólica de velocidades, presentando el reactor
perfiles totalmente desarrollados tanto de temperatura como de concentración (87>.
Dado que en el caso de catalizadores de forma monolítica se trabaja con un Reactor
de flujo laminar (LFR), mientras que par-a el resto de las formas físicas estudiadas sc
trabaja con un Reactor de Flujo flstón (¡‘FR), las diferencias existentes entre los mismos
podrían deberse a fenómenos derivados de este hecho.
Fenómenos que pasaran a estudiarse a continuación junto con los relacionados con
la transferencia de materia,
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111.3.2.- REACTOR DE FLUJO PISTON.
A partir de la ecuación cinética obtenida con el catalizador seleccionado en el
reactor de flujo pistón que opera ea régimen diferencial, se van a estudiar y analizar las
distintas desviaciones que tienen lugar en el reactor integral según la forma física que
presenta el catalizador.
[II reactor tubular de flujo pistón utilizado opera en este caso en régimen integral
puesto que los valores de las conversiones de NO son elevadas. XNo> 10%
la expresión de la ecuac,óts cinética que reproduce el comportamiento del
catalizador en régimen diferencial, viene dada por
< tv», ~0, ~i4O y3 o, (201(1 ~ K»», Cv»,> (1 Ko, CQ)
a cuál fue obtenida en ausencia de limitaciones por fenómenos de transferencia de matena.,
siendo por tanto, a reacción química la única etapa controlante del proceso.
A partir de la ea>»tsión del reactor de flujo pistón para reactores que opetan en
régimen integral, y haciendo el balance pie-a el NO, debe cumplirse:
W (te j 1x,0í1~Kv», Cv»,> <i+<cS> dx= 1
F»,, Jo ~ ‘~Jn Jc~ Kv», Ko,
0yo Cv», ~ . 271
Reagrupando términos, después de sustituir la expresión cinética de la velocidad
de reacción en la ecuación anterior, resulta:
1 fX,e (1 * Kv», Cv»,> (1 • ~ (20) £
- K
(281
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Sustituyendo las concentraciones de C,«,, C, y Cm, en función de la conversión
molar de NO en la expresión anterior, se resttelve analíticamente la integral propuesta.
Para ello se ha considerado que
= CNo.
Co, — C<00
debido a que como la [O~Jen la mezcla gaseosa es muy elevada, ( un 3% en volumen
comparada con las 1000 ppm de NO); la concentración de este gas a la salida del reactor
apenas varia con a cotiversión de oxido nítrico.
A partir de los datos experimentales obtenidos en el reactor integral para cada uno
do los catalizadores estudiados, sc han calculado los valores numéricos de la integral 1 de
la expresión [28], y se han representado frente a los correspondientes tiempos espaciales
(WIFNí,j.
Para analizar los resultados, se puede considerar que si los datos se distribuyen
sobre una línea recta que pasa por el origen, la ecuación cinélica ensayada se ajusta a los
resultados experimentales obtenidos; y la pendiente de esta recta será igual a la inversa de
K, siendo K = 10 l4~, K02, donde 16 es la constante cinética de velocidad del proceso en
régimen integral.
Se realizó este estudio con los ca alinderes T y E, analizándose las distintas
desviaciones que presentan con respecto a la ecuación cinética obtenida en régimen
diferencial.
Los ensayos de actividad catalítica se realizaron a 300»C y 350~C, manteniéndose
constante la composición de los gases reactantes en:
[NO] = lOCO ppm
[NH,J= >000 ppm
[0,1=3 91.
En las Tablas tHAI y 111.32 se describen las condiciones de operación para los
ensayos realizados junto con los resultados de XNo a 300
3C y 350»C obtenidos con los
catalizadores T y E respectivamente.
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TABLA 111.11. - Condiciones de operación de los aperftnen¡as realizados con el
Catalizador ~T, de paniculas tic diámenn medio de 1.12 mm.
EXPTO f WIP,~, TEMPERATURA (‘<2) y1
(gainoINO ‘1 ~ (3OrC) X,~0 (350
0Q (etus’)
2 85E5 61.5 72.3 334.84
2 1 SilES 72.0 /8.5 13484
3 903E5 86.7 88.0 92.25
41 9 84E5 87.4 90.9 92.25
99E5 86.9 [ 93.5 92.61-
6 1 tl3Ek 87.2 94.0 92.25
—— ~— 1 926I~
89.1 96.4
TABLA 111.32.- (Soriulicioner de operación de los ezpeñme’tws realizados con el
Catalizador cilíndrico E, de diámetro medio de 2 mm.
EXPTO W/F~ TEMPERATURA (‘C) V, C.1¿.-
(gano>
5,,’) X.«, 300<2 h X50 350»<2
A 2.OIE6 94.5 - 87.3 63.29
II 9.84115
<2 l35E6 90.) 88 111.81
D 2.54E6 94.4 89,3 63.29
E 259116 925 75.8 63.29




En la Figura 111.34 se han representado >os valores resultantes de cada integral, 1,
según la expresión [28], en función de su correspondiente W/F,~ para los ensayos
realizados con el Catalizador T.
1600
Fiqura 111.14.— Ajuste de los resultados experimentales a
la ecuación cinética obtenida en régimen diferencial con el
catalizador 2’.
Se observa que utilizando el catalizador T los datos experimentales obtenidos en
cl reactor integral, tanto a 3003C como a 350~C. se ajustan bastante bien a una línea recta
que pasa por el origen, para esta forma física del catalizador, siendo
= 0.105 Ls’g’ y k’~.
0 = 0.308 Ls
1g’.
Del mismo modo en la Figura 111.35, se han representado la la integral de la
expresión [28]en función de su correspondiente WfP,,,









0 200 400 600 800 1000 1200 1400
W/F ga mal NO (Miles)NO,,
111.3.- Influencia 4, ¡a fonn.. fuco 159
En dicha gráfica se observa que los resultados experimentales se distribuyen mejor
sobre una cuna que sobre una recta, resultando, por tanto que para esta forma de
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Figura 111.35.- Ajuste rSe los resultados experimentales
obtenidos con el catalizador E, a Ja ecuación cinética
obtenida en régimen diferencial.
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111.3.2.1.- Influencia de fenómenos difusionales.
Los resultados de los ajustes mostrados en el apartado anterior, indican la existencia
de desviaciones apreciables del comportamiento del catalizador en régimen integral.
respecto a la ecuación cinética obtenida en régimen diferencial.
Por ello, se realizó un análisis de las posibles lintitaciones difusionales del proceso
a la etapa química de reacción, tanto con et catalizador con fornía de partíctilas, 1’. corno
con el catalizador cilíndrico, E.
111.3.2.1.1.- Difusión Externa.
En a Figura ltl.36 se muestra una representación razonable del pertil de
concentraciones del reactanre A dirtíndiéndose sobre la superficie externa del catalizador,
V can’. Unu.
Figura 111.36.- Transferencia de mazada entre el seno de/fluido y la supeqlcíe de lo
paniculo caralñica.
El cambio de concentración del reactante A, desde C,0 a <2A., tiene lugar en una
zona muy estrecha y próxima a la superficie de la panícula catalítica.
La expresión del flujo molar del reactante A, desde el seno del fluido a la
CA,
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superficie del catalizador viene dada por:
WA — — Kg a~ (CA, — CA) [291
donde CA, y CA. son las concentraciones del reactante A en el seno del fluido y en la
st>perticie del sólido respectivamente; 1C es el coeficiente de transferencia de materia entre
el seno del fluido y la superficie sólida del catalizador, y a.e es el área superficial externa
por unidad de masa de catalizador.
Análogamente el flujo de calor, o.,, desde el seno del fluido a la temperatura T,, a
la superficie del sólido T•, viene dado por
= h (T,, [30]
donde h es cl coeficiente de transferencia de calor.
para convección forrada, el coeficiente de transmisióo de calor está correlacionado
en términos de tres números adimensionales el ,uímero de Nasselt, Nt,, el de Reynolds,
Re. y el número de Pntnnftl, Pr.
De la misma manera que existe una correlación de transmisión de calor para
calcular el Nusselt. el coeficiente de transferencia de materia puede ser estimado
reemplazando los números de Nu y Pr en esa correlación, por los números de Sherwood,
Sh, y de Schmidl, Sc, respectivamente.
Para calcular tanto el coeficiente de transferencia de materia, E,, como el de calor.
h, en la bibliografía se encuentran distintas correlaciones dependiendo de la geometría del
catalizador y de las condiciones fluodinámicas del sistema.
Para reacciones fluido sólido-catalíticas, como es el caso del proceso químico en
estudio, en estado estacionario, el flujo molar de A a la superficie de la panícula catalítica,
es igual a la velocidad de desaparición de A sobre la superficie del sólido.
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= rA [31! -
Por tanto, se analizó en primer lugar, la influencia de la resistencia a la película
gaseosa en la velocidad global del proceso tanto para el catalizador T, en forma de
paniculas, como con el catalizador cilíndrico E. con tos resultados obtenidos en el reactor
integral.
Para ello se han calculado tanto el coeficiente de transferencia de materia, 4 como
el de calor, h.
Para obtener el valor de estos coeficientes se aplicaron dos correlaciones diferentes
existentes en la bibliografía para reactores tubulares de lecho fijo:
a) Correlación de 77,oenes-Kramers (89).
Sh’ = (1.0) Re<I¡2> Sc’’2 [321
1,) Correlación de Dwidev¡ S lJpadhyay (90).
- 0.765 0.365
eh .20 Re’-0’ 7~~286 [33)
111.3.2.1.1. a) Catalizador Tamizado, T.
Los valores de S obtenidos al aplicar tanto la correlación de Thoenes-Kramer
como la de Dwidevi & Upadhyay para rodos los experimentos realizados con esta forma
de catalizador, aparecen en las Tablas ltl.33 y 111.34 para 300C y 350’C
respeCtivamente.
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Una vez conocidos los valores de K, para todos los experimentos, mediante ambas
correlaciones, se ha calculado el valor de la concentración de óxido nítrico en la superficie
del catalizador, C~, para así cuantificar la influencia de la difusión externa en el proceso
globat.
¡‘ata ello, a partir dc la expresión [31] para el óxido nítrico, NO, se obtienen por
tanteos, los valores de CN,,.. para todos los exper mentos realizados, yen las Tablas ¡11.33
y 111.34, aparecen también tabulados los valores de la relación (CÑ,), - <2N,,. /CN,,,, ) en
tanto por ciento, para 3IXVC y 350C respectivamente.
lin dichas tablas se observa que el valor del porcentaje de la diferencia de
concentraciones entre el seno del fluido y la superficie del catalizador es mucho menor a
3(KVC que a 350’C.
En ambos casos, los valores son siempre menores del 3.5 91 con lo cual, la
contribución de la resistencia a la película gaseosa que pueda aparecer tanto a 300”C como
a 350’C, se consideran poco significativas.
TABLA 111k 33.- Aplicación de las Correlticio¡tes de 71,oenes-Kramd’> y de Dwidevi &








2 0.520 0.~ 1.549
3 0.417 0.482 1.914
4 0.425 0.488 1.738
5 0.468 0.519 1.568
6 0,425 0.488 1.657
7 0.44! 0.499 1.694
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TABLA ¡111 34.- Aplicación de las correlaciones de llzoenes-Kramet’> y de Dv.’ideti &








2 0.379 0.432 3.327
3 0.427 0.487 3.192
4 0.432 0.496 3.027
5 0.476 0.529 2.740
6 0.432 0.496 2.998
7 0.448 0.508 2.963
De manera semejante se ha
transferencia de calor.
En un reactor tubular de lecho fijo que opera en estado
reacción exotérmica, como es el caso dcl sistema en estudio:
~a, (C., - C~) AH h IT, - 7’,)
realizado el análisis de la difusión externa de
no isotermo y para una
[341
El valor del coeficiente de transmisión de calor, tt viene definido por la expresión:
h - j C~ . O p¡4-213t [35]
Considerando para fluidos gaseosos que J~/J
1~ = 1.076 , (91>, se ha calculado el
valor del coeficiente de transferencia de calor, Fi segain la expresión anterior. Y, a partir
de los coeficientes de transferencia de materia estimados a partir, de las dos correlaciones
utilizadas, se ha calculado según la expresión [34], el valor del incremento de temperatura
entre el seno del fluido y tasuperftcie del catalizador.
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En la Tabla 1h35 se dan los valores de Fi y T•-T, obtenidos para todos los
experimentos realizados con el catalizador en forma de partículas. 1’, a 30(tC y 350”C
respettivameitte.
TABLA 111.35. A,óliMr de la influencia de la Transmisión de Calor para el Catalizador
tamizado, 7.
EXPERIMENTo ) <cali» 5~
1J<.1) 1 ‘1’, - 1, 1K>
—l
300C )50C { 3000C 3500C
112.60 86.42 0.694 ¡.293 <‘~
2
0.854 ‘> 1.445
110.6<) 83.03 0.8l8~> 1.399
0.944 0> 1.595 ~
3 8881 93.30 1009” ¡.293
l,t65~> 1.504<’>
4 89.86 95.30 0.848 1.299
5
0.9720>
9574 tOt54 0783’” 12060>
0.8680) 1.3390>
6 8986 95.30 0j269 “> 1.275
0882’»
91 99 97.56 0.846 ‘> 1.303
— —
0.957 m 1.4760>
En dicha tabla se observa, que las diferencias de temperaturas entre el seno del
fluido y la superficie del catalizador son menores de 1 .60C en todos los casos, y por tanta
se consideran despreciables.
De esta forma para el catalizador tamizado T, puede considerarse que los
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fenómenos de transferencia de materia y de calor externos no afectan significativamente
a la velocidad global del proceso.
111.3.2.1.1. b) Catalizador cilíndrico, E.
Análogamente al estudio realizado para el catalizador T, se realizó el análisis de
la influencia de la resistencia a la oclícula gaseosa para el catalizador cilíndrico, E.
Para ello se calcularon los coeficientes de transferencia de materia k1, y de calor h.
Los resultados obtenidos al aplicar tanto la correlación de Tboenes-Kramers corno
la de Dwidevi & Upadhyay a todos los experimentos realizados con este catalizador, se
dan en las Tablas 111.36 y 111.37 a 300t y 350’C respectivamente.
De la misma forma que se realizó en cl análisis de la difusión externa con el
catalizador en forma de paniculas tamizadas, E, en este caso también se ha calculado el
valor de la concentración de NO en a superficie del catalizador, CNo.> valores que también
se han incluido en dichas tablas.
TABLA 111.36.- Aplicación de las correlaciones de l7yoenes-Krarner”> y de Dwido’í-, &
Upadhyay







A 0.407 0.144 3.846
8 0.446 0.427 3.562
C 0,390 0368 3.959
113 0.362 0.312 3.805
E 0.276 0.256 5.623
F 0.297 0.269 5.785
¡It).- Influencia de Iafonnofts/ol
TABLA ¡¡137.- Aplicación de las correlaciones de lhoenes-Xramer’» y de Dwidevi &



















Los valores de la diferencia de concentraciones entre en seno del fluido y la
superficie del catalizador son ligeramente superiores a los obtenidos con el catalizador cor
turma cíe paniculas, T, además también se obsc~a con el catalizador E, que esta
difrrenc~a de concentraciones a 300’C es mucho menor que a 3S0~C.
No -obstante, a 300N? estas diferencias son menores del 691, con o que puede
considerarse el fenómeno de la difusión externa despreciable a esta temperatura. Sin
cmbargo a 350’C los valores obtenidos comienzan a ser signifcativos, puesto que
alcanzan valores muy próximos al 1<) 91 en los casos más adversos.
De manera semejante al análisis de la difusión externa de transferencia de materia,
se realiza el de transmisión de calor. Así, a partir de los coeficientes de transferencia d.c
materia estimados con las dos correlaciones empleadas. se calculó el valor del incremento
le íempera;ura entre el seno del fluido y la superficie del catalizador
De este modo, en la Tabla tll.38 se dan los valores de Ii, y T, - 1 para todos los
experinienrns realizados con esta forma de catalizador.
167
01.1.- Injlnenda de /a.fonnafisir-a 168
En dicha tabla se observa que las diferencias de temperaturas existentes entre el
seno del fluido y la superficie del catalizador son muy pequefias, menores de 2.20C.
7>-IRLA fIL 38.-Análisis de la influencia de 1’> Transmisión de Calor para el Colalizodor
cillndrico, E.





























Por tanto, igual que en el caso del catalizador en forma de partículas f, para el
catalizador cilíndrico Epuede considerarse que los fenómenos de transferencia de calor
externos no afectan significativamente a la velocidad global del proceso. No obstante,
cuando la temperatura de reacción es mayor a 350’C, la contribución de la resistencia de
la película gaseosa a la velocidad global del proceso, comienza a ser apreciable.
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111.3.2.1.2.- Difusión Interna.
En este apartado se ha analizado la influencia de la resistencia a la transferencia de
materia en la inírafase, tanto para el Catalizador T, de panículas de diámetro medio de
1.12 mm, como en forma de cilindros de 2 mm de diámetro, E.
Cuando el proceso global sc ve afectado por problemas difusionales dentro de la
estructura porosa del catalizador, se establece un gradiente de concentraciones, de manera
que el intenor de la superficie se encuentra expuesto a menor concentración de reaclarrte
que la superficie cercana al exterior.
La aproximactón teórica general para esludiar la resistencia a la difusión en el
intenor del catalizador, consiste en desarrollar un ectación matemática, simultAnean,ente
para transferencia de materia y reacción química, tanto para reactantes como para
productos, para expresar así la difusión dentro y fuera dcl catalizador poroso.
½-
Figura 111.37. - Vjusibn de -eacíanses en el interior de la panícula porosa.
11/3.- Influencio dt ¡a ¡unoafisica 170
Si se realiza un balance de materia en estado estacionario de especies A, las cuáles
enuan, abandonan y reaccionan en un anillo esférico de radio de entrada r, y radio de
salida r-4- ár, de la partícula catalítica como se observa en la Figura ttl.37 resulta la
siguiente ecuación diferencial:
d’c, 2 dc, K,,41
— 4 ~~-=“~= 0 (361
w2 rdr D4
donde A> es el área superficial por volumen de catalizador y O, el coeficiente de
difusividad efectiva, que viene definido como:
D4Cr.Oj
t
tiendo r la tortuosidad, s< la porosidad de la p-trticula catatitica, y ‘a cl factor de
consíncelón (87).
Otros autores incluyen -al factor de constncción y a la otiunsidad en Un sólo
parámetro, denominado factor de tortuosidad, y el cuál es igual al cociente de ambos
(Op.
Normalmente se introducen variables adimensiona]es para resolver la ecuación
álerencial anterior, las cuáles conducen a un parámetro que norma1n~ente es muy discutido
cn!asrcacciczas catalíticas, el Módulo de TitEe/e, el cual viene definido como (92):
V 1<4’ • —E (— 0) 2 D= <A CA> dOAl [301
Este módulo es una medida de la relación entre la velocidad de reacción superficial
y la velocidad de difusión a través de la panícula catalítica. Cuando el valor del Módulo
de Thiele es grande, la difusión generalmente imita la velocidad global de reacción, sin
embargo, cuando es pequeño, es la propia etapa química, en ausencia de limitaciones-
difusionales de a película gaseosa, la que controla el proceso global.
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El cálculo del módulo de Thiele, a partir de la expresión cinética obtenida en el
capitulo ¡11.2, conducida a un cálculo comptejo y laborioso en el que se partiría de datos
estimados de D,. con el consiguiente margen de error que esto supondría, puesto que se
carece de datos experimentales del mismo para esta reacción química.
Como una primera aproximación, se ha realizado un cálculo estimativo del
FACTOR DE EFECTIVIDAD a partir de los resultados experimentales obtenidos.
E) factor de efectividad. ,, es la relación entre la velocidad de reacción afectada
por problemas difusionales y la velocidad de reacción que resultada si el interior de la
superficie catalítica estuviese expuesta a toda la concentración externa superficial de la
partícula, es decir, la velocidad exenta de problemas difusiona/es, <velocidad de reacción
intrínseca>.
velocidad de reacción afectada paz la difusión
Velocidad de reacción intrínseca
111.3.2.1.2. a) Catalizador Tamizado, T.
Para esta forma de catalizadores el grado de ajuste de los resultados experimentales
a la expresión cinética obtenida en régimen diferencial es muy bueno, de manera que
teniendo en cuenta los resultados obtenidos hasta ahora para este catalizador, y la poc~t
relevancia del fenómeno de la difusión externa en la velocidad global del proceso. con~’>
una primera aproximación, se ha considerado la expresión de la velocidad de reacción
afectada por problemas de difusión semejante a la ecuación de velocidad de reacción
intrínseca, obtenida en el cap~ulo 111.2,
k’K~K0C ‘a’ O O
,
>a~ (1 + K,,) (1 + K0,) [401
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donde solamente el valot de la constante cinética, k, será distinto, puesto que en este caso
la etapa química del proceso viene afectada por la velocidad de difusión en los poros. De
esta manera, el valor del factor de efectividad sc aproxima a un cociente entre la constante
cinética obtenida en presencia de problemas difusionales, k’, y la k cinética intrínseca.
[41]
A las temperaturas de trabajo de 300t y 350C, los valores de las consta,tes
cinéticas det Modeto Cinético seteccionado en el capítulo It son
0.318 Ls’
1.097 Ls’ g>.,.,.»d
Y a partir de las pendientes de las rectas de la Figura 111.34. pueden deducirse los
valores de k’, las cuales vienen dadas por:
0.105 Ls’ g>.,,,-~j;’
0.308 Ls-’ ~
Según estos resultados el factor de efectividad estimado es del orden de 0.3 (0.330
a 300C y de 0.281 a 350C); es decir, la limitación del control por difusión denín, de
los poros afecta a la velocidad de reacción en un orden de magnitud del 30 91, para el
catalizador ‘Y.
En las Figuras 111.38 y 111.39 se muestra el grado de ajuste de los resultados
experimentales a los calculados a partir de la ecuación cinética - en la que se han incluido
las constantes de velocidad, k’, caiculadas para las temperaturas de reacción a 3004C
y 350C respectivamente.
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I:igura [1.38.- comparación de los datos experimentales del catalizador T, con los
obtenidos a partir de la ecuación cinérica en régimen difere~tcial. a 3WC.
En dichas gráficas se aprecia que para este catalizador T, se obtiene un buen ajuste
de los datos experimentales a la ecuación cinética estimada con 0, cuyo valor se ha
obtenido a partir de la pendiente de la recta de la Figura 111.34,
En estas gráficas se han incluido como referencia, las curvas teóricas calculadas a
partir de a expresión de la ecuación cinética obtenida en ausencia de problemas
difusionales en régimen diferencial.
En ellas se observa que los valores de la conversión de óxido nítrico del reacto:r
integral son menores que los teóricos, y esta desviación es debida a que la etapa
controlante del proceso es en este caso, la difusión en el interior de los poros del
catalizador, puesto que como ya se ha visto tanto la resistencia a la película gaseosa como
el lujo de calor son prácticamente despreciables para esta forma de catalizador,
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Figura 111.39.- Comparación de los datos erpentnenía/es de/ catalizador T, con los
obtenidos a partir de la ecuación cinético en régimen diferencial, a .350C.
Esto confirma los resultados expuestos en cl Capitulo [.2, en el que se indicó la
existencia de limitaciones por difusión interna cuando el tamaño de partícula era superior
a 0.4 mm, ya que en este caso se ha trabajado con panículas de diámetro medio de 1. [2
mm.
111.3.2.1.2 b) Catalizador cilíndrico, E.
Para esta forma de catalizador se ha tratado de calcular el factor de efectividad. ,¡,
del mismo modo que con el catalizador, 1’. Para ello a partir de la expresión matemática
de a ecuación cinética obtenida en récirnen diferencial en ausencia de limitaciones
difusionales, se ha intentado obtener un valor de k’ que reproduzca los resultados
experimentales.
a
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En las Figuras 111.40 y 111.41 se represe.,ta la conversión de NO, XN,, en función
del W/F~0 , pa,-a el catalizador E, a 300C y 350C respectivamente. En estas grállcas
se muestran los resultados experiniezitales junto con las curvas teóiicas resultantes al
aplicar diferentes valores de k’ en la ecuación cinética propuesta.
Además se incluyen como referencia las curvas teóricas calculadas a partir de¡
modelo cinético seleccionado en el capitulo It en ausencia de limitaciones difusionales























Figura 111.40.- Coníparación de /os datos experimentales del catalizador E, con los
obtenidos a panir de la ecuación cinética en régimen djfereneial, a 3~C.
Como puede apreciarse el grado de ajuste de las distintas curvas calculadas, a los
resultados experimentales no es correcto, existiendo una dispersión apreciable de lr,s
mismos.
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Figura 111.41. - C’omparación de loz datos experimentales del catalizador E. con los
obtenidos a partir de la ecuación cinéiha e’t rl gluten dferenc-ial, a 350C.
Por tanto para obtener una ecuación que reprodujese los resultados experimentales
obtenidos en el reactor integral con esta forma de catalizador, seda necesario introducir
nuevos términos en la ecuación cinética propuesta, la cual recogiese los fenómenos de
transferencia de materia tanto externa como intenta.
Esto confirma los resultados experimentales de la Figura ¡[1.35, en la que se vto
que la representación grtfmca de los valores de la integral 1, en función de su W/FNo.
correspondiente no se ajustaban a una línea recta para esta forma física de catalizador.
Demostrando por tanto, que a ecuación propuesta no reproduce en este caso, los
resultados experimentales obtenidos con el catalizador cilíndrico E en el reactor integral.
0 600 1000 1500 2000 2500
NO0
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111.3.3.- COMPORTAMIENTO DEL CATALIZADOR
SELECCIONADO EN ESTRUCTURA MONOLíTICA.
En el apartado l[l.3.l se analizó la influencia de la forma física del catalizador
seleccionado, y se puso de manifiesto que, en las condiciones de operación que podemos
denominar “de referencia en este trabajo, Tabla 111.1, el catalizador en forma monolítica,
“Nl”, dio lugar a conversiones de óxido nítrico menores que los catalizadores con formas
convencionales, “E’ - “T, en todo el rango de temperaturas estudiado.
No obstante, aunque el catalizador monolítico tenga una actividad catalítica menor
como se apreciaba en la Figura [[.33,su utilización industrial resulta ventajosa y se puede
compensar con la utilización de una cantidad mayor de catalizador, puesto quela pérdida
tIe carga producida por los catalizadores con dicha estriicttíra es de varios órdenes de
magnitud inferior a la obtenida con los catalizadores con formas convencionales ([5).
A lo largo de este capítulo, se ha tratado de analizar el comportamiento, en régimen
integral. del catalizador seleccionada en el capítulo ¡¡El, con forma monolítica, M. Para
ello se ha estudiado la influencia de las siguientes variables
* Velocidad espacial.
* Temperatura media de reacción.
• Velocidad lineal de paso de la mezcla reaccionante.
• Relación longitud del lecho catalítico/anchura del canal de la estructura.
monolítica.
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111.3.3.1.- Influencia de la velocidad espacial y de la temperatura media
de reacción.
Manteniendo constante el caudal de gases a la entrada del reactor, en 3000 mLs’
en C.N., y siendo la velocidad lineal de paso de la mezcla gaseosa, en UN., de Vt,= 12
crns
1; se ha analizado la influencia de la velocidad espacial sobre la actividad del
catalizador M, en la reacción estudiada; realizando experimentos en los que se utilizaron
respectivamente 1, 2 y 3 unidades de monolitos de 6 cm de longitud aproximadamente.
En las Figuras l[t.42, [1.43,l[.44, se muestran los resultados obtenidos tanto de
conversión de NO como de concentración de NH, residual, parámetros que, como se
indicó en la Introducción, apanado 1.2, son los más importantes para el diseño del reactor
a escala industrial.
En primer lugar, a través de las Figuras 111.42 y ¡11.43 se ha analizado el efecto
que produce sobre la conversión molar de NO, a variación de la relación trolar NH,JNO
a la entrada, a 7[43 h< y 3571 b> respectivamente, a tres temperaturas de reacción:
300”C, 350”C y 4005C.
En ellas se observa que a medida que aumenta la relación molar (le los reactantes
aumenta proporcionalmente la conversión obtenida de óxido nítrico a las tres temperaturas
de trabajo.
Además, puede verse la poca influencia que la temperatura de reacción ejerce sobre
tos valores de la conversión, puesto que prácticamente en todos los casos, la variación de
la conversión molar de NO al pasar de 300”C. 350”C a 400”C es insignificante para lina
misma relación molar de NH,/NO.
lina propiedad importante que aparece en estos catalizadores con estructura
monolítica, es la ausencia dc la reacción secundaria de la oxidación de amoniaco. Así, en
las dos figuras anteriores, no se detecta una disminución de la conversión de NO a 350T
y 40O~C, como ocurría en el caso del catalizador cilíndrico E, (Figura ltl.33}.
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Figura 111.42.- Influencia de la variación de
<-onverstó,í de NO, a diferentes temperan ras.
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Con respecto a la concentración de amoníaco en salida, se observa en ambas
gráficas que a medida que aumenta la relación molar de NH,/NO también aumenta la
concentración de amoníaco en salida, expresada en ppm. no llegando a sobrepasar nunca
las lOO ppm en las condiciones más adversas.
Exs general, puede decirse en primer lugar que la influencia de la temperatura de
reacción sobre la conversión de NO es realmente insignificante dentro de[ intervalo tIc
operación considerado 3000C - 400”C, como sc ha visto del análisis de las Figuras 111.42
y [11.43.Y además, que trabajando a relaciones molares de N}I,t’NO ntenores de la unidad
se consiguen valores muy bajos de la [NH,J residual.
En la Figura tlL44 se muestra el comporsantiento del catalizador Nl en función del
tiempo de contacto (IIGHSV), cuando se alit,enta una relación molar Nt-LINO = 1.
300”C y 350”C respectivamente.
NH
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Figura 111.44. -Eraudio de la influencia de la v,,rit¡ción del tiempo de contacto en la
cons’erzión de NO obtenida,
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En esta gráfica puede apreciarse que utilizando este catalizador pueden alcanzarse
valores de conversión del 90 %, cuando et tiempo de contacto en C.N., es del orden de
[4,29E-5 It (CHSV = 7000 hí>. Aunque la concentración de NIl, a la salida del reactor
en dicho caso es del orden de LOO ppm.
Para conseguir que dicho parámetro sea inferior a 5 ppm, sería necesario trabajar
a un tiempo de contacto inferior a 33.33E-5 h, (Ol-¡SV 3000 lii, o bien trabajar con
un relación molar de NH,/NO en la alimentación inferior a la unidad.
En efecto, como se ha visto en la Figura 111.42, donde sc muestra como varían la
conversión de NO y la concentración de HM, a la salida del reactor, en función de la
relación molar NI-¡11N0, a diferentes temperaturas cuando la velocidad espacial es de 7143
h’ ([/GHSV [4E-5 10; puede apreciarse que cuando la relación molar NH,/NO a la
entrada del reactor es igual o menor que 0.9, la concentración de NI-{, a la salida
disminuye drásticamente hasta valores prácticamente despreciables. Ahora bien, la máxima
conversión de NO que se puede alcanzar en dichas circunstancias es del 90% a las tres
temperaturas estudiadas.
No obstante, según tas características de los gases emitidos, y de la normativa.
vigente, se puede plantear como objetivo de diseño (18>, para la eliminación de los óxidos:
de nitrógeno de las grandes plantas de combustión, alcanzar una conversión del orden del
con una [N113]en salida =5ppm, y por tanto a la vista de los resultados obtenidos,
podría considerarse a este catalizador, M, corno adecuado para ser utilizado en dicha
aplicación, en estas condiciones de operación.
111.3.3.2.- Influencia de la velocidad lineal de la mezcla reaccionante.
Para analizar la influencia de la velocidad de paso de los gases reaccionantes a
través de estas estnhcluras cataliticas, se han realizado una serie dc ensayos en los que ce
han variado la cantidad de catalizador y el caudal de gases, manteniendo
siempre constantes la composición de la mezcla reaccionante en [NO] = [HM3] = 1000
ppm, [OZ] = 3 % y el valor de la velocidad espacial, (JHSV 6024 h
t.
/11.3.- Influencia de /afonrwfhica [82
En la Figura [11.45.se mtmestran los resultados obtenidos a 350C, utilizando una
relación molar de NH,/NO = 1. En esta figura se obtiene que cuando la velocidad lineal
es igual o menor que lO cnl5-1, la conversión molar de NO obtenida aumenta al aumentar
la velocidad lineal de paso de la mezcla gaseosa; sin embargo, cuando esta variable es
superior a J2 cms1, se produce una disminución progresiva de la conversión de NO al ir
aumentando la velocidad lineal de paso de los gases, la cuál va acompañada de un atímento








Figura 1tt.45. - Influencia de la variación de la s-elocidad lineal
NO obtenida con la eset-uc¡w-a tnonolldca de 21 canales.
en la conversión fi,-
El hecho deque las conversiones aumenten al disminuir la velocidad lineal de paso
de la mezcla gaseosa, pasa un mismo valor del resto de las condiciones de operación, no
tendría sentido en un reactor de lecho fijo que operase con catalizadores conformados
como pastillas, esferas d cilindros, sin embargo, cuando se emplean estructuras monolíticas
o
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el efecto que se observa es que cada tamaño de celdilla permite operar hasta un
determinado valor de la velocidad lineal, a partir del cuál, el gas pasarla a través de las
celdillas de la estructura monolítica, sin interaccionar en su totalidad con la superficie de
la misma.
Este efecto, donde el NIl, pasa sin interaccionar por la estructura catalítica,
denominado por algunos autores como “escape del amoníaco’ (51<,, del amonIaco), (93)
(94), hace necesario que a la hora de disei~ar la estructura monolítica se tenga en
cuenta su disposición en el reactor para así elegir las condiciones óptimas de operación y
aprovechar al máximo las propiedades del catalizador.
111.3.3.3.- Influencia de la relación longitud del lecho catalítico/anchura
del canal de la estructura monolítica.
Las “anomalías” detectadas en el apartado anterior con el catalizador en forma
monolítica respecto a la disminución de la conversión de NO obtenida al aumentar la
velocidad lineal de paso de los gases, es una consecuencia del modelo de tiujo en el que
operan este tipo de reactores, donde los gases circulan en régimen laminar, con perfiles
de velocidad y concentración desarrollados en mayor o menor extensión, en función dc la
velocidad lineal de paso de los gases.
En estas circunstancias se ha comprobado que la efectividad del catalizador en la
reacción estudiada depende además de la relación anchura/longitud del canal, entre otros
factores, de la existencia de zonas de mezcla entre lechos del catalizador (95).
Para analizar este efecto se realizó una serie de ensayos en los que, manteniéndose
constante el valor de la velocidad espacial, en Ol-ISV — 6024 Ii’, y la composición de la
mezcla reaccionante igual que en el apartado anterior, y se varid la velocidad lineal de
paso de la mezcla reaccionante, y el número de celdillas del monolito.
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De esta forma se realizaron experimentos con estructuras de 9 canaJes los cuales
se comparan con los obtenidos con el monolito de 21 canales, descrito anteriormente.
El lecho catalítico de la estructura monolítica de 9 celdas era 2.3 veces más largo
que el de la estructura de 21 canales, para así de este modo operar con el mismo valor de
la velocidad espacial, puesto que las dimensiones de las celdillas de ambas estructuras
monolíticas eran iguales.
Los resultados experimentales obtenidos en estos experimentos a 350 “Ci y una
relación molar de NHv’NO. ‘= 1, aparecen en la Figura [1.46, en la que se Ita
representado la variación de la conversión molar de NO y la [NH,] de salida, en función
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Figura tlt.46.- contparación de la influencia de la tariación de la velocidad lineal,
en la conversión de NO obtenida con esírurvuras de 21 y 9 canales.
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En esta figura puede observarse que la disminución de la conversión de NO,
observada con el monolito de 21 canales al operar con velocidades lineales superiores a
12 cmst, no se aprecia cuando se utilizan monolitos de 9 canales a velocidades inferiores
a 70 cmst.
De manera que en el caso de estructuras monolíticas de 21 canales se obtiene, en
estas condiciones de operación, que la mezcla gaseosa pasa a través de dicha estructura sin
tiempo suficiente para que se produzca su contacto y adsorción con la superficie del
catalizador, de forma que a partir de un valor detcrn,inado de la velocidad lineal, puede
decirse que parte de la mezcla reaccionante sale de[ reactor sin haber reaccionado porque
no ha estado en contacto con el sistema catalítico.
liste hecho está relacionado con cl fenómeno del ‘escape del amoniaco”, lo cual
puede ser una consecuencia de la menor velocidad de difusión de la mezcla reaccionante
desde el seno del fluido a Ja superficie del catalizador en relación con la mayor velocidad
lineal de paso de la mezcla gaseosa, y el correspondiente desarrollo del perfil parabólico
en este niodelo de flujo a lo largo de cada una de las celdillas del monolito (96).
Por tanto cuando se opera con un catalizador monolítico a velocidades lineales de
paso de tos gases elevadas, y una relación longitud del lecho/anchura de celda baja, se
produce este fenómeno, En las condiciones de operación utilizadas en este estudio, para
una relación longitud/anchura de celda de 22, el valor de la velocidad lineal a partir dcl
cuál se detecta el fenómeno del escape del amoníaco es de 12 cms’ en CH.; mientras que
para una relación longitud/anchura de celda superior a 80, no aparece el fenómeno de.l
escape del amoníaco a valores de la velocidad lineal iguales o menores de 70 cms” en
CiN.
Por lodo esto, este hecho conduce a la existencia de tui valor crítico de la velocidad
lineal, a la cual comienza a detectarse el fenómeno del escape del amoniaco para unas
dimensiones de celdillas dadas.
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111.3.3.4. CONCLUSIONES Condiciones óptimas de operación en
estructuras monolíticas.
A la vista de los resultados obtenidos , para un mejor aprovechamiento del
catalizador, se aconseja trabajar a velocidades lineales de paso de los gases, y una relación
longitud/anchura de celda, tal que no se produzca el fenómeno del escupe del amonIaco
en la estructura monolftica.
En la Figura llt.47. se han representado tos valores de la conversión de NO, %
molar, frente al tiempo de contacto, operando a una velocidad lineal mayor de 12 enis
y con una relación longitud/anchura de celda de 87, para el caso de estructuras monolíticas
de 9 canales, a 300”C y 350”C, siendo la relación molar NH3/NO = 1 y la composición
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Figura 111.47.- Influencia de la variación del tiempo de contacto en la coníeraión de
NO obtenida con estructuras utono/Iticas.
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Se observa que pueden alcanzarse los objetivos propuestos en este estudio
trabajando a un tiempo de contacto de 14.29E-5 h, el cual corresponde a velocidades
espaciales de 7000 Ii’, puesto que se obtienen conversiones del 90 % con una [NH,J c
5 ppm.
Finalmente, pan analizar el comportamiento real de este catalizador en la.
eliminación de NO, de los gases emitidos por las centrales térmicas, se han realizado una
serie de ensayos incluyendo en la composición de la mezcla reaccionante al SO,.
Este estudio se realizó con estructuras monolíticas de 21 canales, a una V,, = 12
cms
1 en CH., y con una composición de la mezcla de[NOI = (Nl-?,] = 1000 ppm, [01
= 3 91, vasiándose la ¡SO,] en el rango de O - 4500 ppm, a una (JHSV = 3700 h~ y
operando a 350”C.
X NO Va molar
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Figura 111.48.- Influencia de la ¡SQl en la mezcla gaseasa alimentada sobre la
conversión de óxido nítrico obten/da.
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En la Figura [11.48,donde se ha representado la variación de la conversión de NO,
en función de la [SO,] alimentada y de la [SO,] formada a la salida del reactor, se observa
que la presencia de SO, en la mezcla reaccionante no afecta a la Reducción Catalítica
Selectiva del óxido nítrico, puesto que la XNo obtenida es constante en todo el rango de
[50,1 alimentado.
Por otro lado, se ha visto también que la [SO)] formada a lo largo del proceso es
menor de lO ppm en todo el rango de concentraciones de SO, alimentadas. Y por tanto,
es prácticamente despreciable.
Como conclusión ptíede considerarse que, el catalizador desarrollado es resistente
a la presencia de óxidos de azufre, y su función no se ve alterada por la presencia de los
mismos en la SCR de NO con NH,.
IV. RESUMEN Y CONCLUSiONES
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A lo largo de este trabajo se han tratado de desarrol[ar catalizadores de flujo
paralelo para la eliminación de los NO, emitidos por las grandes plantas de combustión.
1:1 proceso estudiado ha sido el de ‘Reducción Catalítica Selectiva’ de NO, con
Nl],. en presencia de 02, proceso “5(2k’, utilizando catalizadores de óxidos de Ti, ½‘y
w
l.os estudios de actividad catalítica se lían realizado a cabo en un sistema
cslícrintencal. crí el que sc ha tratado de reproducir las condiciones de operación que
normalmente existen en las unidades SCR de desconlaiwittación de las centrales térmicas.
Teniendo en cuenta las características de los gases que deben ser depurados y las
caigencias le la normativa europea sobre las condiciones que deben cumplir dichas
emisiones, para que el catalizador que se pretende desarrollar pueda considerarse aceptable
debe ser capar de eliminar más del 80 % de los NO, emitidos, operando a temperaturas
comprendidas entre 300 y 400”C y en presencia de SO2~
La concentración de NIl, a la salida del reactor debe ser inferior a tO ppni con cl
liii de evitar la torínación de sales amónicas.
.Xdemás, debe poseer unas características mecánicas (presión de ruptura, resis¡encut
a a -abrasión. etc..) tales, que permita su utilización a escala industrial y posea una vida
liii suficientemente larga.
Para la consecución de estos objetivos, en primer lugar se han estudiado la
iríluencia de tas distintas variables de preparación del catalizador, tanto sobre sus
propiedades físicas, como sobre su actividad catalítica en la reacción objeto de estudio.
III análisis dcl efecto que ejercen las diferentes variables de preparación ha
permitido seleccionar un catalizador basado en óxidos de titanio, vanadio y volframio con
sepiotila cotio agente aglomerante, qtíe presenta las propiedades óptimas tanto tísicas corto
de actividad catalítica en el proceso citado.
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Con el catalizador seleccionado se ha realizado un estudio cinético en régimen
diferencial para estudiar el comportamiento del catalizador en la reacción de Reducción
cíe trazas de NO con NH, en presencia de oxigeno, obteniéndose tina ecuación qtie
reproduce satisfactoriamente lo.s resultados experimentales en ausencia de limitaciones
difusionales.
A continuación se ha realizado un estudio de la influencia que la forma física <leí
catalizador ejerce en el proceso estudiado, con el fin de determinar el comportamiento del
catalizador en condiciones reales. En este estudicíse han atíalizado las desviaciones de tus
resultados obtenidos ci, el reactor integral al variar a forma del catalizador seleccionado.
respecto a los obtenidos en el reactor diferencial.
Finalmente se ha estLldiado el comportamiento del catalizador seleccionado en
estructura tisonolitica, analizandose la influencia de las distintas variables de operacion
determinando tas cono iciones Sptiínas de trabajo para este tipo de estructuras.
Los resultados obtenidos en este estudio han permitido sacar las siguientes
CONCLUSIONES:
tt- La adición des ácido fosfórico al sistema formado por los óxidos de titanio
vanadio pros-uca cambios significativos, tanto sobre sus propiedades físicas corno sobre su
comportamiento catalítico en la reacción de la reducción de trazas de NO con NH, en
presencia de O,.
§<,. El ácido fosfórico actúa corno aglomerante rellenando los espacios con~prendidos
entre las paniculas del TiO2 , reaccionando con su superficie y alterando sus características
redos -
32, Cua,,do el contenido en fósforo en el catalizador, expresado como porcentaje en
peso de 1’, O~, es superior al 30%, al aumentar éste se produce un aumento considerable
de la resistencia n,ecánica del sólido, y una disminución apreciable de su actividad
catalítica en la reacción estudiada.
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42 Cuando se utiliza npiokta cii la preparación de los catalizadores, la compactación
del sólido se produce por la unión de las partículas del silicato, entre cuyas fibras se
dispersan tas partículas de TiO, impregnadas de V,O,. de manera que es la propia
estructura fibrosa de la sepiolita la que da rigidez al sólido.
V.- Cuando el contenido en sepiolita en el catalizador, es superior al 30% en peso,
al aumentar éste sse produce un incremento considerable de la resistencia mecánica del
sólido, y no se aprecia pérdida de actividad catalítica cuando et contenido en sepiohta es
inferior nl 40 % en peso.
- - fin los espectros de IJRX y fliR de los catalizadores de sepiohta con óxidos dc
Tilanio y Vanadio no se detectó la formación de especies nuevas diferentes a las de los
;>rod orto de partida.
7 ,. La ñnpregnación del árido de vanadio se produce principalmente en la parte
externa de las panículas de TiO,
- los valores de conversión de NO más elevados se obtuvieron con los catalizadores
que poseen sin contenido en tonad/o comprendido entre el 1.5 y 2.5 % en peso.
vi-’- La pre.veetcía de wolfram/o mejora la selectividad del catalizador flsvorecaiendo la
reacción de reducción del NO. frente a la de oxidación del NH, con cl 0, presente en el
medio.
11V El catalizador que presentó mejores propiedades tanto físicas, como de actividad
catalítica en el proceso estudiado, posee una relación atómica Ti:V:W 92:7.8:0.2 y utia
proporción de sepiolita del 50 91 en peso.
1’.- La utilización de sulfato de tonad//o como sal precursora para la preparación de
estos catalizadores, dio mejores resultados que el empleo del vanadato amónico.
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Ir.- Al aumentar el periodo de amasado de la pasta precursora del catalizador, se
produce una mejora en el ordenamiento de las fibras del silicato que da lugar a un aumento
del grado de compactación del material, que se traduce en una mejora de las propiedades
mecánicas del sólido.
19.- Al aumentar el tiempo de amasado de la pasta precursora del catalizador, sc
produce una homogeneización del conjunto. de forma que la concentración de partículas
de TiO2 en la parte externa del catalizador disminuye. Este hecho conduce a una
disminución de la actividad catalítica del sólido.
[4’.- Los mejores resultados se obtuvieron con un catalizador en el que el tiempo de
amasado de la pasta precursora fue de 4 horas.
15”.- Cuando el catalizador seleccionado opera en régimen integral a una velocidad lineal
de paso de los gases inferior a 0.50 ms’ cli QN., la velocidad global del proceso
estudiado viene afectada por la etapa de la difusión externa.
16”.- Cuando el tanzaño de panícula del catalizador es sttperior a tJ,4 mm. la velocidad
de desaparición dcl NO, se ve afectada por la etapa de difusión de tos gases en el tnterínr
de la partícula del catalizador.
17”.- la Ecuación Cinética que reprodtice mejor 05 resultados experimentales obtenidos
con el catalizador seleccionado, en la Reducción Catalítica Selectiva de NO con NI-l, - en
ausencia de limitaciones difusionales, es la siguiente
k K,0, K02 C,~, Q, ~‘0
r.vo = <~ .. ~ 1: •
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17’.- siendo los valores cte cada una de las constantes, con un 95
siguientes











0exp<-----~9l = 56.09 exp(-~-~-át [231
Y
- 27.96 KJmol’
It’. Laochridadde/calalizadorenel proceso estudiado, al operaren régimen integral,
depende de la formafis/ea en la que se encuentra,
19’.- Operando a una velocidad espacial de 18000 h y a temperaturas comprendidas
entre 300C 350”C, el catalizador seleccionado en forma de monolito, dio lugar a
consersiones de NO inferiores a las obtenidas con el catalizador en forma de partículas.
2)»’ - A te,npera¡uros superiores a 350C el catalizador en forma cilíndrica experimenta
una disminución de la conversión de NO al aumentar la temperatura de reacción.
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21’.- Para el catalizador en forma de partículas de diánsetro medio igual omenora II?
ttm, la influencia de los fenómenos de transferencia de materia y de calar externos en
las condiciones de operación estud¡adas, pueden considerarse despreciables. Sin embargo.
para el caso del catalizador en forma cilíndrica, diámetro equivalente de 3.1 mm, cuando
la temperatura de reacción es mayor a .350’C. la contribución de a resistencia de la
película gaseosa a la velocidad global del proceso, comienza a ser apreciable.
22”,~ Las desviaciones de los datos experimentales obtenidos con el catalizador en forma
de panículas de diámetro medio igual o inferior a 1 mm, respecto a la ecuación cinética
obtenida en régimen diferenetal, sc deben lundan,enlalmente a la presencia da problemas
d,’fusionales dentro de la esenictuna porosa del catalizador.
23”.- Cuando se opera con trn catalizador monolítico a velocidades lineales de paso de
los gases elevadas, y una relación longiltid/anchura de celda baja. se produce el fenómeno
del “escape del amoníaco”, En las condiciones <le operación utilizadas en este estudio,
(GHSV = 6024 Itt y T 350”C), para una relación longitud/anchura de celda <te 22,
el valor de la velocidad lineal a partir dcl cual se detecta el fenómeno del escape del
amoníaco es de 12 etas’ en O. 7-4., mientras que para una relación longitud anchura de
celda superior a 80 no aparece el fenómeno del escape del amoníaco a valores de la y,
iguales o menores de 70 cmv’,
24”.- La presencia de SO, en la mezcla reaccionante, en concentraciones comprendidas
entre O y 4500 ppm, no afecta a la velocidad global del proceso de Reducción Selectiva
del óxido nítrico con el catalizador seleccionado.
25’.- La concentración de SOS fonnado a lo largo del proceso es prácticamente
despreciable en todo el rango de concentraciones de SO, alimentadas.
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26 - - Utilizando el catalizador monoifhico seleccionado, con una relación
ongitud/anchura de celda de 87, a una temperatura de reacción entre 3OWC y 4t10C, y
una relación molar de NH, ¡NO próxima a la unidad, se alcanzan valores de conversión
de NO superiores al 90%, siendo la concentración de amoniaco residual inferior a 5 ppm.
para un valor de la velocidad espacial en C.N. dc (iHSV 70(10 h’
2P -- El comportamiento del catalizador desarrollado a escala de laboratorio, cumple los
ob/ecl ros propnertos en esfr :mb«io, pues presenta tas caracíezisticas, tanío físicas como
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